Entwicklung eines Produktionsprozesses für den rekombinanten humanen TSH-Rezeptor by Stiens, Lars Rouven
Entwicklung eines Produktionsprozesses
für den rekombinanten humanen
TSH-Rezeptor
Von der Technischen Fakultät
der Universität Bielefeld











1. Gutachter: Prof. Dr.-Ing. J. Lehmann
2. Gutachter: Prof. Dr. E. Flaschel
Tag der Promotion: 12. Februar 2001

Vorbemerkungen
Diese Arbeit basiert auf einem vom Ministerium für Wirtschaft, Mit-
telstand und Technologie des Landes Brandenburg geförderten Koope-
rationsprojekt zwischen dem Lehrstuhl für Zellkulturtechnik der Uni-
versität Bielefeld (AG ZKT) und der InVivo Diagnostica Entwicklungs-
gesellschaft mbH, Hennigsdorf (InVivo).
Im Rahmen dieses Projektes wurden bei der AG ZKT unter An-
leitung von Prof. Dr.-Ing. Jürgen Lehmann von Juli 1998 bis Au-
gust 1999 die Arbeiten zur Prozeßentwicklung durchgeführt. Im An-
schluß wurde der Prozeß von September 1999 an bei InVivo, ei-
ner Tochterfirma der BRAHMS DIAGNOSTICA GMBH, Hennigs-
dorf (BRAHMS), aufgebaut. Während der im Oktober 2000 mit den
Pilotproduktionen abgeschlossenen Arbeiten wurde ich intensiv durch
die AG ZKT unterstützt.
Prof. Dr.-Ing. Jürgen Lehmann gab mir die Chance, das für die Aus-
arbeitung dieses Projektes notwendige Fachwissen bei der AG ZKT zu
erarbeiten. Ich möchte Herrn Prof. Dr.-Ing. Jürgen Lehmann für das mir
entgegengebrachte Vertrauen, die besondere Unterstützung und die her-
vorragenden Arbeitsbedingungen in der AG ZKT sehr danken.
Herrn Prof. Dr. Erwin Flaschel danke ich für die Bereitschaft, als Zweit-
gutachter zur Verfügung zu stehen.
Herrn Dr. Andreas Bergmann, dem Leiter der Abteilung Forschung von
BRAHMS danke ich für die Ermöglichung der Dissertation in ei-
nem für mich anfänglich völlig neuen Fachgebiet. Besonders dankbar
bin ich für die Möglichkeit, einen neuen Produktionsprozeß entwickeln,
eine Produktionsanlage selbstständig aufbauen und vor Ort den Produk-
tionsprozeß etablieren zu können. Die Erfahrungen bei der Planung, den
Verhandlungen und dem Aufbau der Anlage waren für mich sehr wert-
voll.
Mein Dank gilt Herrn Dr. Wolfgang Weglöhner, dem Geschäftsführer
der InVivo Diagnostica Entwicklungsgesellschaft mbH, der mich wäh-
rend der gesamten Dauer des Projektes betreut hat. Dies gilt besonders
für die Hilfe bei den Veröffentlichungen und die Unterstützung bei der
Ausarbeitung der Dissertation.
Das Forschungsprojekt begann mit einer dreimonatigen Einarbeitung
bei BRAHMS, bei der ich mich mit der Unterstützung der Mit-
glieder der Forschungsabteilung in die Technik der Radioimmunoas-
says, der Rezeptorpräparation und der Zellkulturtechnik im Kleinmaß-
stab einarbeiten konnte. Für die herzliche Aufnahme und die vielfältige
Unterstützung möchte ich mich bedanken. Ich danke auch Annett Hil-
lemann für die während der Versuche in Bielefeld bei BRAHMS
durchgeführten Rezeptoranalysen.
Besondere Unterstützung und Anleitung habe ich während der Einarbei-
tung und den Produktionen im Großmaßstab bei der AG ZKT von Herrn
Dr. Dirk Lütkemeyer erhalten. Für diese Unterstützung und die Hilfe
während der Pilotproduktionen in der neu etablierten Produktionsanla-
ge, der Verwertung der gewonnenen Daten und der Ausarbeitung der
Dissertation möchte ich ihm ganz besonders danken. Durch seine Hilfe
bin ich etwas weniger Informatiker, aber dafür sehr viel mehr Biotech-
nologe geworden.
Herrn Dr. Heino Büntemeyer gilt mein Dank für die fachliche Betreu-
ung und die ständige Hilfsbereitschaft während der Mediumoptimie-
rung und der Prozeßentwicklung.
Während der Einarbeitung und auch bei der Durchführung der Expe-
rimente habe ich von den Mitgliedern der AG ZKT eine weit über das
normale Maß hinausgehende Hilfe erhalten, für die ich sehr dankbar
bin. Besonders erwähnen möchte ich Kai Iding, der mich in die Praxis
der Zellkultur eingewiesen und mich bei meinen Experimenten hervor-
ragend unterstützt hat.
Ich möchte diese Vorbemerkung damit abschließen, allen zu danken,
die mir auf die eine oder andere Weise auf dem Weg bis zur Abgabe
dieser Dissertation geholfen haben. Besonders danke ich meinen Eltern
und Schwiegereltern für ihre Unterstützung.
Ohne die Hilfe und die Toleranz meiner Frau wäre die Durchführung
dieser Arbeit nicht möglich gewesen. Darum gebührt ihr meine größte
Dankbarkeit und Bewunderung für die von ihr während meiner Promo-
tion erbrachte Leistung.
Diese Arbeit widme ich meiner Frau Melanie und unseren Töchtern
Charlotte und Hannah.
Ergebnisse dieser Arbeit wurden vorab veröffentlicht
STIENS, L. R., H. BÜNTEMEYER, D. LÜTKEMEYER, J. LEHMANN,
A. BERGMANN und W. WEGLÖHNER: Development of serum-free
bioreactor production of recombinant human thyroid stimulating hor-
mone receptor. Biotechnol. Prog., 16:703–709, 2000.
STIENS, L. R., D. LÜTKEMEYER, H. BÜNTEMEYER, J. LEHMANN,
J. M. HOLLIDT und W. WEGLÖHNER: Development of a production
scale process for recombinant thyroid stimulating hormone recep-
tor. Poster Nr. 83, Engineering Foundation Conference, Cell Culture




1 Einführung . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 1
1.1 Regulation der Schilddrüsenhormonproduktion . . . 5
1.1.1 Der schilddrüsenregulierende Regelkreis . . . 5
1.1.2 Die Signalkaskade des TSH-Rezeptors . . . . 6
1.1.3 Der TSH-Rezeptor . . . . . . . . . . . . . . 8
1.1.4 Das schilddrüsenstimulierende Hormon . . . 10
1.2 Autoimmune Schilddrüsenerkrankungen . . . . . . . 11
1.2.1 Autoimmune Schilddrüsenüberfunktion . . . 11
1.2.2 Autoimmune Schilddrüsenunterfunktion . . . 12
1.3 Diagnostik der autoimmunen Schilddrüsenerkran-
kungen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 12
1.3.1 Zentrifugationsassay für TSH-R Antikörper . 13
1.3.2 Assay mit TSH-Rezeptor beschichteten Röhr-
chen für TSH-R Antikörper . . . . . . . . . . 14
1.4 Rekombinante Expression von TSH-R . . . . . . . . 16
1.4.1 Expression in hochproduktiven Expressions-
systemen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 16
1.4.2 Expression in stabil transfizierten tierischen
Zellinien . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 17
1.5 Expression von TSH-R in K562 Zellen . . . . . . . . 18
1.6 Arbeitsziele . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 19
II Material und Methoden 21
1 Zellinie K562 TSH-R . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 21
2 Zellkulturmedium . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 22
2.1 Serumhaltiges Standardmedium . . . . . . . . . . . 23
2.2 Serumfreies Medium . . . . . . . . . . . . . . . . . 23
2.3 Herstellung von Zellkulturmedium . . . . . . . . . . 25
3 Adaption der Zellinie an serumfreies Medium . . . . . . . 26
4 Optimierung des serumfreien Mediums . . . . . . . . . . 28
5 Kryokonservierung tierischer Zellen . . . . . . . . . . . . 30
II INHALTSVERZEICHNIS
6 Analytische Methoden . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 33
6.1 Bestimmung der Zelldichte . . . . . . . . . . . . . . 34
6.1.1 Trypanblau-Ausschlußmethode . . . . . . . . 34
6.1.2 Krystallviolett Zellkernfärbung . . . . . . . . 34
6.2 Bestimmung von Metaboliten und Substraten . . . . 35
6.2.1 Aminosäurekonzentrationen . . . . . . . . . 35
6.2.2 Glukose- und Laktatkonzentration . . . . . . 35
6.2.3 Ammoniumkonzentration . . . . . . . . . . . 36
6.3 Bestimmung der Osmolalität . . . . . . . . . . . . . 37
6.4 Kontrolle des Produktes . . . . . . . . . . . . . . . . 37
6.4.1 Fluoreszenzmarkierung von TSH-R auf Zellen 37
6.4.2 Messung der Rezeptorqualität auf intakten
Zellen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 39
6.4.3 Präparation des Rezeptors aus K562 TSH-R
Zellen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 44
6.4.4 Analytik des Rezeptorextraktes . . . . . . . . 47
6.5 Spezifische Parameter der Zellen . . . . . . . . . . . 52
7 Kultivierungssysteme . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 54
7.1 Zellkulturflaschen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 54
7.2 SuperSpinner . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 55
7.3 Bioreaktoren mit 2 Litern Arbeitsvolumen . . . . . . 55
7.3.1 Bioreaktor mit Taumelrührung . . . . . . . . 56
7.3.2 Bioreaktor mit Schrägblattrührer . . . . . . . 56
7.4 5 Liter Bioreaktor mit Taumelrührung . . . . . . . . 57
7.5 20 Liter Bioreaktor mit Exzenterrührung . . . . . . . 58
7.6 100 Liter Bioreaktor mit Schrägblattrührer . . . . . . 59
7.7 Sauerstoffübertragungsrate eines Bioreaktors . . . . 60
8 Neu etablierte Produktionsanlage . . . . . . . . . . . . . . 63
8.1 Fermenteranlage . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 63
8.1.1 Der 5 Liter Vorkulturfermenter . . . . . . . . 65
8.1.2 Der 30 Liter Produktionsfermenter . . . . . . 66
8.2 Produktaufarbeitung . . . . . . . . . . . . . . . . . 68
8.2.1 Zentrifugation mit einem Durchlaufrotor . . . 68
8.2.2 Präparation der Zellen mittels Kugelmühle . . 70
INHALTSVERZEICHNIS III
III Ergebnisse und Diskussion 71
1 Serumfreie Adaption und Mediumoptimierung . . . . . . 72
1.1 Serumfreie Adaption . . . . . . . . . . . . . . . . . 73
1.2 Mediumoptimierung . . . . . . . . . . . . . . . . . 76
1.3 Messung des zellgebundenen TSH-R . . . . . . . . . 80
1.4 Zusammenfassung und Diskussion . . . . . . . . . . 80
2 Kultivierung im Bioreaktor . . . . . . . . . . . . . . . . . 84
2.1 Basisparameter der Kultivierung im Bioreaktor . . . 85
2.2 Optimierung der Kultivierungsstrategie . . . . . . . 87
2.3 Fluoreszenzmarkierung von TSH-R auf Zellen . . . . 89
2.4 Zusammenfassung und Diskussion . . . . . . . . . . 91
3 Prozeßentwicklung . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 94
3.1 Geeignete Reaktorsystemkomponenten . . . . . . . 95
3.2 Test des Perfusionsprozesses . . . . . . . . . . . . . 100
3.3 Produktion von Zellmasse im 100 Liter Reaktor . . . 104
3.4 Maßstabsvergrößerung des optimalen Kultivierungs-
prozesses . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 107
3.5 Optimierung der Produktaufarbeitung . . . . . . . . 111
3.6 Zusammenfassung und Diskussion . . . . . . . . . . 113
4 Etablierung des Produktionsprozesses . . . . . . . . . . . 115
4.1 Aufbau der Produktionsanlage . . . . . . . . . . . . 115
4.1.1 Aufbau der Fermenteranlage . . . . . . . . . 115
4.1.2 Aufbau der Produktaufarbeitung . . . . . . . 116
4.2 Test und Optimierung der Kultivierungsparameter . . 117
4.3 Produktion der Pilotchargen . . . . . . . . . . . . . 121
4.4 Vergleich der Rezeptorausbeuten und -qualitäten . . 127
4.5 Erstellung von Standardverfahrensanweisungen . . . 131
4.6 Zusammenfassung und Diskussion . . . . . . . . . . 132
5 Vergleich der verschiedenen Produktionsprozesse . . . . . 134
IV Abschließende Diskussion und Ausblick 139
IV INHALTSVERZEICHNIS
A Medium I
1 Serumhaltiges Anfangsmedium . . . . . . . . . . . . . . I
2 Serumfreies Adaptionsmedium . . . . . . . . . . . . . . . II
3 Serumfreies Medium (1. Stufe) . . . . . . . . . . . . . . . III
4 Serumfreies Medium (2. Stufe) . . . . . . . . . . . . . . . V
5 Serumfreies Medium (3. Stufe) . . . . . . . . . . . . . . . VI
6 Serumfreies Medium (4. Stufe) . . . . . . . . . . . . . . . VII
7 Finales serumfreies Produktionsmedium . . . . . . . . . . IX
8 Medium für die Kryokonservierung . . . . . . . . . . . . X
9 Vitaminkonzentrat . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . X
B Puffer XI
1 Hanks Puffer ohne NaCl . . . . . . . . . . . . . . . . . . XI
2 Waschpuffer . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . XII
3 Extraktionspuffer . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . XII
4 Kopplungspuffer . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . XII
5 Absättigungslösung . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . XIII
6 CMF-PBS . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . XIII
C Abkürzungsverzeichnis XV





Die Kultivierung von tierischen Zellen zur Produktion rekombinanter
Proteine hat in der industriellen Herstellung von Therapeutika und Dia-
gnostika zunehmende Bedeutung erlangt. Während früher bei großen
Pharmafirmen hauptsächlich in den Bereichen der klassischen und kom-
binatorischen Chemie Forschung und Produktion betrieben wurde, fin-
det zunehmend auch eine Fokussierung auf die Biotechnologie statt.
Mit Hilfe von Sequenzdatenbanken und Informationen über die von
den Genen kodierten Proteine wird ermittelt, welche Moleküle bei
Krankheiten von Bedeutung sind und miteinander in Wechselwirkung
treten. Wenn auf diese Weise wechselwirkende Gene und damit die
durch diese Gene kodierten Proteine ausfindig gemacht wurden, folgt
die Suche nach spezifischen Bindungspartnern, die für die Herstellung
von Diagnostika oder Therapeutika Verwendung finden können.
Die Gewinnung pharmazeutischer Substanzen aus tierischem Gewe-
be ist aus mehreren Gründen problematisch. In erster Linie ist die Ver-
wendung heterologer Proteine durch eine oft vom humanen Typ abwei-
chende Struktur problematisch. Dadurch können keine identischen Bin-
dungsverhältnisse erzielt werden. Dies beeinflußt die Wirksamkeit als
Therapeutika, aber auch die Bindungseigenschaften in diagnostischen
Systemen. Ein weiterer wesentlicher Faktor ist die Sicherstellung einer
gleichbleibend hohen Produktqualität. Dies ist bei einem aus tierischem
Gewebe stammenden Protein, wenn überhaupt, nur mit enormem Auf-
wand möglich. Des weiteren muß gerade für die Verwendung in der
Pharmazie sichergestellt sein, daß keine Fremdproteine oder Erreger
(Prionen, Viren, Bakterien) aus dem Gewebe im Produkt verbleiben.
Daher wird schon seit langem versucht, heterologe Proteine durch ho-
mologe rekombinante humane Proteine zu ersetzen.
2 Kapitel I. Einleitung
Die Produktion von rekombinanten Proteinen in Mikroorganismen
stellt aufgrund der hohen Teilungsrate und der Toleranz gegenüber sub-
optimalen Kultivierungsbedingungen (schwankende pH-Werte, Scher-
kräfte, etc.) die einfachste Variante der biotechnologischen Produktion
dar. Aufgrund der gut untersuchten Stoffwechselwege kann sehr effi-
zient in Prokaryonten exprimiert werden. Daher gibt es umfangreiche
Bemühungen, auch komplexere Proteine funktionell in Mikroorganis-
men zu exprimieren [75].
Das zunehmende Wissen über die funktionellen Zusammenhänge
bei komplexen Krankheitsgeschehen führte in den letzten Jahren zu ei-
nem steigenden Bedarf humaner rekombinanter Proteine. Komplexere
Proteine, die über einen hohen Grad von posttranslationalen Modifi-
kationen verfügen (z.B. Glykosilierungen, Phoshorylierungen, Spaltun-
gen, Deletionen), können jedoch in der Regel nicht funktionell in Bak-
terien hergestellt werden. Ein wesentlicher Faktor ist dabei die post-
translationale Modifikation von Aminosäuren. Im genetischen Code
sind 20 verschiedene Aminosäuren kodiert. In Proteinen wurden jedoch
über 140 verschiedene Aminosäuren und Aminosäurederivate identifi-
ziert [81]. Durch diese große Anzahl von modifizierten Aminosäuren
ergibt sich eine hohe Spezifität der in tierischen Geweben exprimierten
Proteine.
In Hefe ist in einigen Fällen die Expression authentischer eukaryon-
tischer Proteine gelungen. Viele Proteine lassen sich jedoch nicht kor-
rekt prozessiert in niederen Eukaryonten herstellen. Die Modifikationen
haben oft eine entscheidende Bedeutung für die Funktion (Bindungs-
eigenschaften, Konformationsänderungen bei Ligandenbindung) eines
Proteins. In vielen Fällen konnten nur in tierischen Zellen rekombinante
Proteine exprimiert werden, die zu den im humanen Gewebe gefunde-
nen Proteinen identisch sind [87].
Daher wurde in den letzten Jahren vor allem im Bereich der Diagno-
stika, aber auch zunehmend für therapeutische Zwecke die Produktion
in genetisch veränderten tierischen Zellen etabliert. Die Wahl des opti-
malen Expressionssystems hängt stark vom Protein (Größe, posttrans-
lationale Modifikationen) und dem Verwendungszweck ab. Bei der Ver-
wendung für pharmazeutische Zwecke sind tierische Zellen oft optimal,
während industriell verwendete Proteine (Enzyme, z.B. für Waschmit-
tel) hochproduktive Systeme erfordern [50].
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Für die Produktion von rekombinanten Proteinen in tierischen Zellen
ist ein hoher technischer und operativer Aufwand notwendig. Mikro-
organismen können dagegen in einfachen Fermenteranlagen mit z.B.
Blasenbegasung und Scheibenrührern kultiviert werden. Aufgrund der
kurzen Verdopplungszeiten (weniger als eine Stunde) und den hohen
erreichbaren Zelldichten können bei kurzen Prozessen große Mengen
Produkt gewonnen werden. Bei der Kultivierung von tierischen Zel-
len muß aufgrund der Verdopplungszeiten im Bereich von einem Tag
ein höherer Aufwand betrieben werden. Die Sterilität und langfristi-
ge Aufrechterhaltung optimaler Kultivierungsbedingungen stellt höhere
Anforderungen an die verwendeten Systeme.
Zusätzlich entsteht durch die Vielzahl der verwendeten tierischen
Zellinien oftmals die Notwendigkeit einer spezifischen Optimierung des
Kultivierungsmediums (Aminosäuren, Wachstumsfaktoren, Vitamine).
Hierbei ist aus Gründen der Reproduzierbarkeit und Produktsicherheit
besonders die Verwendung von genau definiertem serum- oder protein-
freiem Medium von Vorteil. Die Verwendung von optimierten Medien
und optimalen Kultivierungsbedingungen ermöglicht, z.B. bei der Pro-
duktion von monoklonalen Antikörpern durch Hybridoma-Zellen, eine
wesentlich verbesserte Produktivität [62].
Die Verwendung von fötalem Kälber-Serum (FCS - engl. fetal calf
serum) ist im Hinblick auf die BSE-Problematik als kritisch einzustu-
fen. Neben den hohen Kosten und der schwankenden Mediumqualität
wird durch hohe Proteinkonzentrationen oft die Produktaufarbeitung
verkompliziert. Zusätzlich muß gewährleistet sein, daß keine undefi-
nierten Bestandteile des FCS die Produktion beeinflussen oder im Pro-
dukt verbleiben. Dies macht in der Regel sehr aufwendige Qualitäts-
kontrollen und komplexe Aufreinigungsstrategien notwendig.
In Abhängigkeit von der Stabilität und der notwendigen Weiterver-
arbeitung des exprimierten Proteins ist im Regelfall eine spezielle Ent-
wicklung eines optimalen Produktionsprozesses notwendig. Zusätzlich
zu der Substratversorgung muß bei Hochzelldichtekulturen auch die
Akkumulation von toxischen Metaboliten (z.B. Ammonium und Lak-
tat) vermieden werden [44]. Ein in Hinsicht auf die Produktbildung op-
timaler Produktionsprozeß ist daher immer stark von der Zellinie und
dem exprimierten Protein abhängig.
Bei von Zellen sezernierten Produkten (Antikörper, diverse Protei-
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ne) erfordert die Produktgewinnung eine möglichst hohe Konzentration
im Zellkulturüberstand. Daher bietet sich ein satzweiser Betrieb (engl.
batch), satzweiser Betrieb mit Medienzufütterung (engl. fed-batch) oder
ein Dialyseprozeß an, bei denen das im Zellkulturüberstand befindliche
Produkt über die gesamte Kultivierungsdauer im Bioreaktor zurückge-
halten wird. Nach erfolgter Abtrennung der Zellen vom Kulturüberstand
können diese weiter kultiviert oder verworfen werden. In der Regel
sind sezernierte Produkte einer Analytik leicht zugänglich und ermögli-
chen daher eine regelmäßige Überwachung der Prozeßentwicklung und
-führung.
Bei zellständigen Proteinen erfolgt die Produktgewinnung über die
Abernte der Zellen und erfordert im Regelfall eine möglichst hohe
Zellmasse. Diese Art der Proteinexpression erlaubt Perfusionsprozes-
se (Mediumaustausch mit Zellrückhaltung) mit einer Zellrückhaltung
über großporige Materialien (mikroporöse Membranen, Spinfilter). Da
sich das Produkt in oder auf den Zellen befindet, erfordert die Produkt-
analytik aufwendigere und unter Umständen sogar präparative Analyse-
methoden. Dies schließt fast generell eine regelmäßige Kontrolle des
Produktes während der Kultivierungen aus.
Die vorliegende Arbeit beschreibt die Prozeßentwicklung für die hu-
mane Leukämiezellinie K562 TSH-R. Diese exprimiert den membran-
ständigen Rezeptor des schilddrüsenstimulierenden Hormons (TSH-R).
Der zu den G-Protein-gekoppelten Rezeptoren gehörende TSH-
Rezeptor hat eine große Bedeutung in der Medizin und als Forschungs-
gegenstand, da er eine wesentliche Rolle bei vielen Schilddrüsenerkran-
kungen spielt. Neben den angeborenen Schilddrüsenerkrankungen, die
häufig auf eine Mutation im Gen für den TSH-R zurückzuführen sind,
sind autoimmune Schilddrüsenerkrankungen mit Autoantikörpern ge-
gen den Rezeptor von großer Bedeutung.
Der humane rekombinante TSH-Rezeptor wird für die Produk-
tion eines neuen Assays für die Detektion von Autoantikörpern ge-
gen den TSH-R benötigt [11, siehe auch Abschnitt I.1.3.2]. Auch
die Entwicklung weiterer möglicher Einsatzgebiete in der Diagnostik
(Flüssigphasen-Assays), der Therapie (Affinitätsdialyse von Patienten-
serum) und der Forschung (Strukturanalyse) sind im hohen Maße von
der Fähigkeit einer sicheren und kostengünstigen Herstellung von re-
kombinantem humanem TSH-R abhängig.
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1.1 Regulation der Schilddrüsenhormonproduktion
Die Regulation der Produktion von Hormonen in der Schilddrüse hat die
Aufgabe, die Konzentration der Schilddrüsenhormone im physiologi-
schen Bereich zu halten. Durch einen Regelkreis wird über die Konzen-
tration der Schilddrüsenhormone im Blut die Produktion des schilddrü-
senstimulierenden Hormons (TSH - engl. thyroid stimulating hormone)
beeinflußt. Dieses Hormon bindet auf den Schilddrüsenzellen an den
membranständigen Rezeptor des TSH. Durch die Bindung von TSH an
den Rezeptor wird, vermittelt durch eine intrazelluläre Signalkaskade,
die Produktion von Schilddrüsenhormonen in den Zellen erhöht.
Der zu den Glykoproteinen gehörende TSH-Rezeptor ist ein Mit-
glied der Familie der G-Protein-gekoppelten Glykoproteinhormonre-
zeptoren (GPCR - engl. G-Protein-Coupled-Receptor). Die große Fa-
milie der G-Protein-gekoppelten Rezeptoren hat eine besondere Bedeu-
tung, da sie eine zentrale Rolle bei der Weiterleitung von extrazellulären
Signalen spielen [29].
Bei der Entwicklung von Diagnostika und bei der Suche nach inhi-
bitorischen oder stimulierenden Wirkstoffen (Zell-Bioassays), die di-
rekt auf ein Krankheitsgeschehen Einfluß nehmen, gibt es intensive
Bemühungen, GPCR funktionell zu exprimieren. Während für Zell-
Bioassays eine moderate Expressionsrate notwendig ist, um eine aus-
reichende Differenzierung der intrazellulären Antwort zu erhalten (Ab-
schnitt I.1.1.2), muß für die Produktion von Immuno-Assays möglichst
viel funktioneller Rezeptor gewonnen werden.
1.1.1 Der schilddrüsenregulierende Regelkreis
Die Stimulation der Hormonproduktion in der Schilddrüse durch Bin-
dung von TSH an den TSH-Rezeptor hat die Aufgabe, die Konzentrati-
on der in der Schilddrüse gebildeten Hormone Trijodthyronin (T3) und
Tetrajodthyronin (T4) im Blut im physiologischen Bereich zu halten.
Nimmt die Konzentration von T3 und T4 im Blut ab, dann wird, be-
dingt durch einen hypothalamisch-hypophysischen Regelkreis, das Gly-
koproteinhormon TSH, das im Hypophysenvorderlappen gebildet wird,
ausgeschüttet. Das TSH bindet an den TSH-Rezeptor der Schilddrüsen-
zellen und dieser leitet die Stimulation weiter, so daß vermehrt Schild-
drüsenhormone gebildet werden [41].
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1.1.2 Die Signalkaskade des TSH-Rezeptors
Ein Modell der Wirkung der TSH-Bindung an den Schilddrüsenrezeptor
ist in der Abbildung I.1 angegeben [7]. Nach dem Modell bindet TSH an
die β-Untereinheit des TSH-R. Die Bindung verursacht eine Konforma-
tionsänderung, bei der sich die extrazelluläre Domäne zu den extrazel-
lulären Schleifen hin ausrichtet. Durch die Konformationsänderung der
extrazellulären Schleifen infolge der Annäherung des Ligand/Rezeptor-
Komplexes, verändert sich die Ausrichtung der Transmembranhelices
zueinander [83]. Die gesamte Konformationsänderung aller Bereiche
des TSH-Rezeptors ermöglicht die Kopplung und Aktivierung eines G-
Proteins, das als α-Untereinheit ein Gs enthalten kann.
Bei dem G-Protein wird durch die Rezeptor-Bindung der Austausch
von GDP gegen GTP aktiviert. Nach der Bindung von GTP dissoziiert
die α-Untereinheit von der βγ-Untereinheit ab. Die nun frei gewordene
α-Untereinheit bindet und aktiviert eine Adenylatzyklase. Ein wichtiger
Verstärkungsmechanismus ist die Bindung von GTP über einen Zeit-
raum von mehreren Sekunden. Während der GTP-Bindung bleibt die
Adenylatzyklase aktiviert. Die Adenylatzyklase bildet mehrfach cAMP,
das als Botenstoff (second messenger) im weiteren Verlauf eine Prote-
inkinase aktiviert, welche nun weitere Enzyme phosphoryliert [82].
Durch die Aktivierung und Deaktivierung der Enzyme kommt es zu
einer Neuregulation der Zellfunktionen und zur Hormonsynthese. In der
Abbildung I.1 werden die Schritte der Signalkaskade näher beschrieben.
Weitere Signaltransduktionswege können durch die Anlagerung eines























I. Die Ligandenbindung verändert die Konformation des Rezeptors und legt
damit die Bindungsstelle für das Gs-Protein frei.
II. Die Diffusion in der Membran führt zu der Assoziation vom Liganden-
Rezeptorkomplex und dem Gs-Protein. Damit wird durch eine Konforma-
tionsänderung des G-Proteins der GDP/GTP-Austausch aktiviert.
III. Durch das Ersetzen von GDP mit GTP dissoziiert die α-Untereinheit von
der βγ-Untereinheit. Bei der großen α-Untereinheit wird dadurch die Bin-
dungsstelle für die Adenylatzyklase freigelegt.
IV. Die α-Untereinheit bindet und aktiviert die Adenylatzyklase, welche
mehrfach cAMP-Moleküle bildet.
V. Durch die GTP-Hydrolyse der α-Untereinheit nimmt diese wieder ihre
ursprüngliche Konformation ein und dissoziiert von der Adenylatzyklase.
Dadurch wird die Adenylatzyklase inaktiv und anschließend reassoziiert
die α-Untereinheit wieder mit dem βγ-Komplex.
VI. Die Aktivierung der Adenylatzyklase wird wiederholt, bis durch Disso-
ziation des Liganden der Rezeptor wieder die ursprüngliche Konformati-
on annimmt.
VII. Der in seine ursprüngliche Konformation zurückgekehrte Rezeptor kann
erneut von einem TSH-Molekül aktiviert werden.
Abbildung I.1: Die Signalkaskade des TSH-Rezeptors [nach 7].
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1.1.3 Der TSH-Rezeptor
Der zu den Glykoproteinen gehörende TSH-Rezeptor ist ein Mitglied
der Unterfamilie der G-Protein-gekoppelten Glykoproteinhormonre-
zeptoren [23, 53]. Die Signalweiterleitung durch den Rezeptor wird
hauptsächlich durch die Aktivierung der Adenylatzyklase und einer dar-
aus folgenden Erhöhung des intrazellulären cAMP-Spiegels vermittelt
(siehe Abschnitt I.1.1.2). In der Abbildung I.2 ist ein dreidimensiona-
les Modell eines G-Protein-gekoppelten Glykoproteinhormonrezeptors


















Abbildung I.2: Modell eines G-Protein-gekoppelten Glykoproteinhormonre-
zeptors [nach 68].
Diese Art von Rezeptoren haben eine N-terminale, 300-400 Ami-
nosäuren große, extrazelluläre Domäne. An die extrazelluläre Do-
mäne binden die Liganden. Die Plasmamembran wird von sieben
α-Helizes (I-VII) durchspannt. Dadurch werden abwechselnd extrazel-
luläre (E1, E2, E3) und intrazelluläre (I1, I2, I3) Schleifen gebildet.
Im C-terminalen Bereich kann durch Palmitylierung eines konservier-
ten Cysteins eine weitere intrazelluläre Schleife gebildet werden (I4).
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Die hochkonservierte Disulfid-Brücke zwischen E1 und E2 ist ebenso
wie die N-Glykosilierungen im N-terminalen Bereich bei den meisten
GPCRs zu finden [68].
Das Gen für den humanen TSH-Rezeptor umfaßt mehr als 60.000
Basenpaare. Es ist aus 10 Exons und 9 Introns aufgebaut, die für ei-
ne 25.000 Nukleotide große mRNA kodieren. Das reife Protein (ohne
Glykosilierungen und andere posttranslationale Modifikationen) hat ei-
ne Molmasse von 84.501 Dalton [48, 52].
Der ligandenbindende extrazelluläre Bereich hat eine Homologie
von 39-45% zu anderen GPCRs. Damit unterscheidet er sich stark von
den anderen Vertretern dieser Gruppe. Der transmembrane Bereich be-
sitzt eine Homologie von 68-72% zu anderen Rezeptoren [83]. Die
TSH-Rezeptoren von Schwein, Ratte und Mensch weisen eine Homolo-
gie von 85-90% auf [82]. Bedeutsam ist in diesem Zusammenhang mög-
licherweise eine unterschiedliche Glykosilierung der extrazellulären
Domäne des TSH-R bei verschiedenen Spezies [32]. Diese Differenz
erklärt unter Umständen die von Oda et al. beschriebene unterschied-
liche Blockierung von TSH-R durch Bindung eines Antikörpers an re-
kombinanten humanen (84% Blockierung der TSH-Bindung) und aus
Schweineschilddrüsen gewonnenen TSH-R (65% Blockierung) [54].
In der Schilddrüse sind auf den Zellen jeweils 103 bis 104 TSH-
Rezeptoren vorhanden [17]. Die Funktion des TSH-Rezeptors wird in
Abschnitt I.1.1.2 näher erläutert.
Es wurde beschrieben, daß der TSH-Rezeptor als Besonderheit
über eine spezifische Schnittstelle verfügt, die posttranslational pro-
zessiert wird und dadurch den Rezeptor in eine ca. 53 kDa große ex-
trazelluläre α-Untereinheit und eine ca. 38 kDa große transmembrane
β-Untereinheit aufspaltet. Beide Untereinheiten werden durch Disul-
fidbrücken zusammengehalten [39].
Im Schilddrüsengewebe sind nahezu alle TSH-R in α- und
β-Untereinheiten aufgespalten, während bei Untersuchungen mit he-
terologen Überexpressionen ungespaltene Vorläufer gefunden wur-
den [47]. Die Aufspaltung des TSH-Rezeptors in Domänen wurde
lange diskutiert, wobei aufgrund der geringen Expression von TSH-R
in der Schilddrüse bei fast allen Studien transfizierte Zellen verwendet
wurden. Die dabei gefundenen ungespaltenen Vorläufer wurden oft für
das reife Protein gehalten. Inzwischen gibt es jedoch Übereinstimmung
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darüber, daß der TSH-R unter physiologischen Bedingungen in die α-
und β-Untereinheit aufgespalten wird [49].
Neuere Untersuchungen scheinen die Bildung einer weiteren Un-
tereinheit während der Reifung auszuschließen. Es wurde jedoch eine
Spaltung mit anschließendem sukzessiven Verdau und Herausschneiden
eines Bereiches der extrazellulären Domäne festgestellt. Dieser Bereich
ist für den TSH-R spezifisch [5].
Aufgrund der Glykosilierungen und der extrem spezifischen post-
translationalen Modifikationen des TSH-Rezeptors konnte der TSH-R
bisher nur in tierischen Zellen funktional exprimiert werden.
1.1.4 Das schilddrüsenstimulierende Hormon
Das schilddrüsenstimulierende Hormon wird im Hypophysenvorderlap-
pen gebildet. Die 14 kDa große α-Untereinheit ist bei den verschie-
denen Glykoproteinhormonen sehr ähnlich (z.B. FSH) und weist zwei
Glykosilierungsstellen auf. Die 14 kDa große β-Untereinheit weist nur
eine Glykosilierungsstelle auf und ist für das jeweilige Hormon spezi-
fisch [83]. Es wurde beschrieben, daß für die Bindung von TSH an den
TSH-R die Glykosilierungen möglicherweise besondere Bedeutung ha-




Neben den angeborenen Schilddrüsenerkrankungen, den sogenann-
ten permanenten konatalen Hypothyreosen (Schilddrüsenunterfunktion)
und konatalen Hyperthyreosen (Schilddrüsenüberfunktion) gibt es zwei
Arten von autoimmunen Schilddrüsenerkrankungen.
Bei den autoimmunen Schilddrüsenerkrankungen binden Autoanti-
körper (AAk) an die TSH-Bindungsstelle des TSH-Rezeptors und sti-
mulieren oder blockieren dessen Funktion [33]. In Folge der Antikör-
perbindung kommt es zu einer veränderten Produktion der Schilddrü-
senhormone [siehe auch Referenz 57 und 86 für weitere Informationen].
1.2.1 Autoimmune Schilddrüsenüberfunktion
Morbus Basedow (MB) ist die autoimmune Erkrankung, bei der stimu-
lierende Autoantikörper bei Bindung an den Rezeptor zu einer konstitu-
tiven Produktion der Schilddrüsenhormone führen und so eine Hyper-
thyreose verursachen [31,59,88]. Diese Erkrankung wird im Englischen
auch als Graves’ Disease bezeichnet. Etwa 2 - 3% der Bevölkerung er-
kranken an Morbus Basedow. Dies ist für eine klar diagnostisch ab-
trennbare Autoimmunerkrankung eine sehr hohe Zahl. Morbus Base-
dow kann in jedem Lebensalter auftreten, wobei Frauen fünfmal häufi-
ger betroffen sind als Männer.
In einem frühen Stadium der Erkrankung ist das Krankheitsbild zu-
nächst meist von schnellem Herzschlag, vermehrtem Schwitzen, Haar-
ausfall, innerer Unruhe, Schlaflosigkeit, Gewichtsabnahme trotz ausrei-
chender Nahrungsaufnahme und Fingerzittern geprägt. Die Antikörper
verursachen durch die vermehrte Produktion der Schilddrüsenhormone
häufig auch eine Schilddrüsenvergrößerung. In diesem Stadium der Er-
krankung ist die Messung von Autoantikörpern gegen TSH-R (TRAk,
TSH-Rezeptor-AAk) für die Differentialdiagnostik zu nicht autoimmu-
nen Schilddrüsenüberfunktionen von großer Bedeutung.
Die Erkrankung führt ohne Behandlung meistens zu einer Verstär-
kung der beschriebenen Symptome. Des weiteren kommt es im spä-
teren (unbehandelten) Krankheitsverlauf oft zu einer Ausrichtung der
Antikörper gegen die kleinen Augenmuskeln und deren Bindegewebe
oder die vordere Schienbeinmuskulatur. Aufgrund einer nachträglichen
Einwanderung bestimmter Abwehrzellen (Lymphozyten) kommt es zu
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einer Schwellung der betroffenen Gebiete. An den Augenmuskeln kann
dies unter anderem das sichtbare Hervortreten des Augapfels zur Fol-
ge haben (endokrine Orbitopathie). Trotz operativen Eingriffs kann dies
bis zur Erblindung der Patienten führen.
Eine Vermeidung der schwerwiegenden Symptome und der damit
verbundenen Beeinträchtigungen ist nur bei einer rechtzeitigen Diagno-
se und Behandlung möglich. Besonders wichtig ist dabei die Messung
von TRAk für die Differentialdiagnose von MB und nicht autoimmunen
Schilddrüsenerkrankungen [siehe auch Referenz 51 für weitere Infor-
mationen]. Weiterhin ist die Messung von TRAk für die Kontrolle des
Therapieverlaufes [43] und während der Schwangerschaft sowie nach
der Geburt von großer Wichtigkeit [36].
1.2.2 Autoimmune Schilddrüsenunterfunktion
Bei der autoimmunen Schilddrüsenunterfunktion führen blockieren-
de Autoantikörper zu einer Hypothyreose. Da die Antikörper an den
TSH-R auf den Schilddrüsenzellen binden und dabei keine Aktivierung
der Signalkaskade auslösen, werden zu wenig Schilddrüsenhormone
ausgeschüttet. Die Erkrankung wird auch als Hashimotos‘ Disease be-
zeichnet [10, 80].
1.3 Diagnostik der autoimmunen Schilddrüsenerkrankungen
Für die quantitative Analytik der Autoantikörper gegen den TSH-R exi-
stierte bis 1999 nur ein Zentrifugationsassay (Abschnitt I.1.3.1) auf der
Basis von Membranextrakten aus Schweineschilddrüsen. Durch das As-
sayprinzip, die nicht vollständige Homologie des in Schweineschilddrü-
sen exprimierten TSH-Rezeptors zu der humanen Variante und durch
den Einsatz von bovinem TSH für die Standardreihe konnten mit die-
sem Assaysystem nur ca. 70 - 80% der Patienten mit einer Schilddrü-
senüberfunktion, verursacht durch stimulierende Antikörper, detektiert
werden [51]. Mit diesem Assay wurden entsprechend bis zu 30% der
Patienten nicht erkannt und daher gar nicht oder erst nach der star-
ken Ausprägung von Symptomen (Abschnitt I.1.2.1) korrekt therapiert.
Diese Assays sind durch die notwendigen Zentrifugationsschritte sehr
zeitaufwendig. Durch das Assayprinzip konnten zudem nur radioaktive
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und nicht automatisierbare Assays hergestellt werden.
Ein neuartiges Assaysystem beruht auf der spezifischen Bindung von
humanen Autoantikörpern und TSH an rekombinanten humanen TSH-
Rezeptor (siehe Abschnitt I.1.3.2 und [11]). In einer Studie wurde für
dieses neue, seit 1999 unter Verwendung der im Rahmen dieser Ar-
beit hergestellten TSH-Rezeptor Chargen erhältliche System eine we-
sentlich erhöhte Sensitivität von 98,2% bei MB-Patienten gegenüber
einer Sensitivität von 68,4% beim herkömmlichen Assay nachgewie-
sen [63]. Mit diesem Assay können somit nahezu alle Patienten dia-
gnostisch erfaßt werden, bevor es zu einer starken Ausprägung der in
Abschnitt I.1.2.1 beschriebenen Symptome kommt.
Die Herstellung des neuen Assays benötigt große Mengen an funk-
tionalem rekombinanten humanen TSH-R, der unter klar definierten
Produktionsbedingungen (Validierbarkeit, Chargenkonsistenz) produ-
ziert werden muß.
1.3.1 Zentrifugationsassay für TSH-R Antikörper
Der TSH-R-Autoantikörper-Assay der ersten Generation beruht auf der
Fähigkeit der TRAk, an den aus Schweineschilddrüsen gewonnenen
TSH-R zu binden, so daß die Bindung von markiertem TSH unterbun-
den wird. Der Membranextrakt mit TSH-Rezeptor wird dazu aus großen
Mengen zerkleinerter Schweineschilddrüsen gewonnen.
Im ersten Schritt wird das Patientenserum, parallel dazu die Stan-
dardreihe (bovines TSH in humanem Serum) und die Assay-internen
Kontrollen jeweils mit rekonstituiertem TSH-R inkubiert. Bei Anwe-
senheit von TRAk werden Bindungsstellen besetzt. Im weiteren Verlauf
wird radioaktiv markiertes bovines TSH (TSH) als Tracer (Nachweis-
reagenz) zugegeben. Das TSH bindet an die nicht von TRAk besetzten
Rezeptoren.
Um das gebundene vom freien TSH zu trennen, wird der TSH-R-
TRAk-Komplex mit einem Fällungsreagenz gefällt und abzentrifugiert.
Nachdem der Überstand mit dem enthaltenen ungebundenen TSH de-
kantiert wurde, werden die Pellets im Gammastrahlenmeßgerät gemes-
sen. Die Menge von gebundenem TSH ist umgekehrt proportional zu
der im Patientenserum enthaltenen Konzentration an TRAk. Die Kon-
zentration von TRAk im Patientenserum wird mit Hilfe der Kurve der
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Standardreihe berechnet [BRAHMS, TRAk-Assay, Bedienungsan-
weisung].
Der Nachteil dieses Assays liegt in der Verwendung von TSH-R aus
Schweineschilddrüsen und dem Assayprinzip. Bei der Gewinnung des
TSH-R aus Schweineschilddrüsen muß für eine gleichbleibend hohe
Rohstoffqualität ein enormer Aufwand betrieben werden.
Bei der Untersuchung von Membranextrakten aus Schweineschild-
drüsen wurden multiple Formen von TSH-R gefunden [18]. Aufgrund
des Assaysystems werden nur ca. 70 - 80% der Patienten erkannt [51].
Außerdem funktioniert dieser Assay nur mit radioaktiv markiertem
TSH. Ein nichtradioaktives System kann durch die Messung im Pellet
nicht realisiert werden. Des weiteren ist dieses Assaysystem aufgrund
des Zentrifugationsschrittes nicht für eine Automatisierung geeignet.
Matsuba et al. hat eine erhöhte Sensitivität dieses Assays bei der
Verwendung von rekombinantem humanem TSH-R [42] anstelle des
TSH-R aus Schweineschilddrüsen beschrieben. Diese Ergebnisse sind
jedoch umstritten, da die Aufarbeitung der Schweineschilddrüsen (z.B.
Verarbeitung mit einem Fleischwolf) nicht mit der Gewinnung des
TSH-R aus rekombinanten Zellen vergleichbar ist.
1.3.2 Assay mit TSH-Rezeptor beschichteten Röhrchen für
TSH-R Antikörper
Beim Assay für TRAk auf der Basis von mit TSH-Rezeptor beschich-
teten Röhrchen basiert der Nachweis der Autoantikörper auf deren Fä-
higkeit, so an den auf den Röhrchen gebundenen TSH-Rezeptor zu bin-
den, daß bei anschließender Inkubation mit radioaktiv- oder lumines-
zenzmarkiertem bovinen TSH (TSH) dessen Bindung an den TSH-R
inhibiert wird. Die Bindungsverhältnisse sind in Abbildung I.3 schema-
tisch dargestellt. Der TSH-Rezeptor wird über zwei Antikörper (AB1
entspricht einem polyklonalen Kaninchen anti-Maus Ak, AB2 ist ein
monoklonaler Maus anti TSH-R Ak) auf der Oberfläche der Teströhr-
chen immobilisiert.
Zuerst wird das Patientenserum mit unbekannter Konzentration
von TRAk und parallel eine Standardreihe mit definierten TRAk-
Konzentrationen (humanes Serum aus Patientenkollektiven) in den










Abbildung I.3: Schemazeichnung der Bindung von Autoantikörpern an den
TSH-R. Nicht durch AAk blockierte TSH-R binden TSH.
bindet an die nicht von Autoantikörpern blockierten TSH-R. Nach ei-
nem weiteren Waschschritt, bei dem das ungebundene TSH entfernt
wird, wird die Menge des gebundenen TSH gemessen (Lumineszenz,
Radioaktivität). Damit ist bei steigender Antikörperkonzentration eine
sinkende Bindung von TSH zu messen. Die Konzentration von TRAk
im Patientenserum wird mit Hilfe der Kurve der bekannten Standard-
reihe berechnet [11, BRAHMS, DYNOtest TRAK human, Bedie-
nungsanleitung]. Das genaue Vorgehen entspricht dem Verfahren für die
Prüfung von TSH-R-Chargen und wird in Abschnitt II.6.4.4 näher be-
schrieben.
Dieses Assaysystem bietet neben der Verwendung von nichtradioak-
tiv markiertem TSH auch die Möglichkeit eines Einsatzes in automa-
tisierten Assayrobotern. Die Sensitivität von 98,2% bei MB-Patienten
gegenüber einer Sensitivität von 68,4% bei dem herkömmlichen As-
say [63] zeigt den hohen Stellenwert dieses neuen Assays für die Di-
agnostik und die Therapiekontrolle von autoimmunen Schilddrüsener-
krankungen.
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1.4 Rekombinante Expression von TSH-R
1.4.1 Expression in hochproduktiven Expressionssystemen
Mit der Expression von TSH-R in Bakterien und Hefen konnten große
Mengen TSH-Rezeptor gewonnen werden. Der Rezeptor war jedoch de-
naturiert und damit nicht fähig, TSH oder AAk zu binden [27, 39].
In Baculovirus-Systemen konnten extrazelluläre Domänen expri-
miert werden, die jedoch nur bei unphysiologisch hohen Konzentrati-
onen eine meßbare Bindung von Autoantikörpern erzielten [22, 28, 66].
Möglicherweise lag dies an der im Vergleich zu tierischen Zellen unter-
schiedlichen Glykosilierung der extrazellulären Domäne, oder die kor-
rekte Bindung von TRAk benötigt die Bindung des TSH-R über einen
Membrananker. Die Bindung von TSH, jedoch nicht von AAk, konnte
mit im Baculovirus-System produzierten extrazellulären Domänen ge-
zeigt werden [67].
Des weiteren scheiterten mehrere Versuche, den kompletten TSH-R
in Baculovirus-Systemen zu exprimieren [22,28]. Neuere Untersuchun-
gen konnten die Expression von hochgradig glykosilierten extrazel-
lulären Domänen unter Verwendung eines neuen Promotors für das
Baculovirus-System zeigen. Bei diesen Versuchen war allerdings die
Menge der exprimierten extrazellulären Domänen sehr gering und der
größte Anteil des TSH-R wurde in den Zellen gespeichert [9].
Bei aktuellen Untersuchungen der Expression in Baculovirus-
Systemen mit unterschiedlichen Signalpeptiden wurde TSH-R produ-
ziert, der TRAk bindet. Jedoch konnte keine Bindung von TSH gezeigt
werden [56].
Der Versuch einer Expression in HeLa Zellen unter Verwendung ei-
nes rekombinanten Vaccinia-Virus Systems erbrachte eine Expression
von ca. 120.000 TSH-R/Zelle [45, 46]. Obwohl der TSH-R gute Bin-
dungseigenschaften zeigte, reichte die Expression nicht für die Produk-
tion größerer Mengen an rekombinanten humanen TSH-R.
Neuere Untersuchungen haben ebenfalls die Möglichkeit einer funk-
tionellen Expression von extrazellulären Domänen mit einem Vaccinia-
Virus System in HeLa Zellen gezeigt, jedoch hatten die bei diesen Ver-
suchen produzierten TSH-R-Domänen eine wesentlich geringere Af-
finität zu TSH als der in stabil transfizierten tierischen Zellen expri-
mierte Rezeptor [37]. Die Produktion mit einem Vaccinia-Virus System
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hat zudem erhebliche Nachteile für eine Produktion im Großmaßstab.
Zum einen muß die Produktion unter der Sicherheitsstufe S2 erfolgen.
Die Kultivierung stabil transfizierter Zellinien (z.B. K562 TSH-R, Ab-
schnitt I.1.5) kann unter den Bedingungen der Sicherheitsstufe S1 erfol-
gen. Ein weiterer Nachteil ist die notwendige getrennte Vorproduktion
der Viruspartikel. Erst nach erfolgter Vorproduktion kann durch Infekti-
on der HeLa Zellen die Expression erfolgen. Die Zellen werden zudem
nicht stabil transformiert, so daß nur für begrenzte Zeit produziert wer-
den kann.
1.4.2 Expression in stabil transfizierten tierischen Zellinien
Der Vorteil der Expression in tierischen Zellen liegt in der korrek-
ten posttranslationalen Modifikation des TSH-Rezeptors. Daher wur-
den viele Untersuchungen mit der Expression vor allem in stabil trans-
fizierten COS- und CHO-Zellen durchgeführt. Es konnte sowohl die Li-
gandenbindung als auch die cAMP-Antwort nachgewiesen werden, je-
doch wurde der TSH-Rezeptor nur in geringen Mengen von ca. 90.000
TSH-R/Zelle exprimiert [12, 85].
Die Expression in diesen Systemen diente vor allem der Grund-
lagenforschung. Dabei wurde durch Modifikationen der TSH-R-
Aminosäuresequenz die Auswirkung auf die Bindungseigenschaften
des TSH-R untersucht. Die Menge des exprimierten TSH-R ist für eine
Aufreinigung oder die Nutzung in diagnostischen Systemen aber nicht
ausreichend.
Während andere GPCR unter Verwendung von serumfreiem Medi-
um exprimiert wurden [1, 76], wurde die Expression von TSH-R bisher
nur unter Verwendung von Medium mit FCS beschrieben. Dabei wur-
den in der Regel Konzentrationen von 10% verwendet [5, 8, 53].
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1.5 Expression von TSH-R in K562 Zellen
Da es bisher keine Möglichkeit für die sichere und kostengünsti-
ge Produktion einer ausreichenden Menge von funktionellem huma-
nen TSH-R für die Produktion eines neuen Assays gab (vgl. Ab-
schnitt I.1.3.2), wurde versucht, eine hochproduktive Zellinie zu ent-
wickeln, die große Mengen von funktionellem rekombinanten humanen
TSH-Rezeptor exprimiert. Dies gelang erstmals mit der humanen Leu-
kämiezellinie K562 TSH-R [11, siehe auch Abschnitt II.1]. Die Her-
stellung im Kleinmaßstab erfolgte mit dieser Zellinie zunächst unter
Verwendung von Medium mit FCS in Zellkulturflaschen oder bei exter-
nen Produktionen mit nichtoptimierten Verfahren. Für die Entwicklung
und die Produktion des neuen kommerziellen Assays wurde jedoch die




Wie bereits beschrieben, verschlechtern die Unterschiede zwischen dem
humanen und dem aus Schweineschilddrüsen gewonnenen TSH-R und
das Assayprinzip die Sensitivität des herkömmlichen Assays. Des wei-
teren kann nur mit erheblichem Aufwand aus Schweineschilddrüsen
TSH-R mit gleichbleibender Qualität erzeugt werden. Diese Problema-
tik war der Ausgangspunkt für die Entwicklung eines neuen Assays auf
der Grundlage von rekombinantem humanem TSH-R.
Bei Vorversuchen wurde unter Verwendung des mit der Zellinie
K562 TSH-R exprimierten rekombinanten humanen TSH-R bereits eine
wesentlich verbesserte Sensitivität gezeigt [11]. Mit der Zellinie konnte
unter Verwendung des Standardmediums und der Kultivierung in Zell-
kulturflaschen ausreichend TSH-R für die ersten Versuche produziert
werden. Für die Entwicklung und Produktion des neuen Assays reichten
die mit den so kultivierten Zellen erzeugten Mengen des TSH-R nicht
aus. Unter Verwendung der hochproduktiven rekombinanten Zellinie
K562 TSH-R sollte daher ein Verfahren für eine sichere und kosten-
günstige Produktion von rekombinantem humanem TSH-R entwickelt
werden.
Ziel der Arbeiten war zunächst die Anpassung der Zellen an serum-
freies Medium für die Reduktion der Produktionskosten und die wei-
testgehende Reduktion von Einsatzstoffen tierischen Ursprungs in Hin-
blick auf die damit verbundenen Risiken (Prionen, Viren, Chargenin-
konsistenzen). Durch die Verwendung eines serumfreien Mediums soll-
te der Produktionsprozeß zusätzlich unabhängig von wechselnden FCS-
Chargen werden. Das Medium sollte zusätzlich in Hinblick auf die Sub-
stratverbrauchsraten optimiert werden, um das Zellwachstum und die
Produktbildung zu maximieren.
Auf der Grundlage der Ergebnisse der serumfreien Adaption sollte
eine effiziente Kultivierungsstrategie für die Zellinie entwickelt werden.
Nach der Entwicklung des Produktionsprozesses und Anpassung der se-
parat weiterentwickelten Produktaufarbeitung sollte die Planung einer
neuen Produktionsanlage erfolgen. Im Anschluß an die Entwicklungs-
arbeiten sollte der Aufbau der Produktionsanlage, die Pilotproduktionen





1 Zellinie K562 TSH-R
Die Zellinie K562 ist eine humane undifferenzierte Leukämiezellinie
(ATCC CCL 243). Sie wurde von einem Patienten mit einer chro-
nischen myelomischen Leukämie gewonnen [40]. Die Zellinie wurde
nach phenotypischen Gesichtspunkten als undifferenzierte Stammzelli-
nie mit dem Erscheinungsbild von Erythrozyten beschrieben [61]. In
der Abbildung II.1 ist eine elektronenmikroskopische Aufnahme einer
K562 Zelle dargestellt, die im Rahmen dieser Arbeit in Zusammenar-
beit mit Dr. D. Bäumer von der Fakultät für Biologie angefertigt wurde.
Abbildung II.1: Aufnahme einer K562-Zelle bei 4800facher Vergrößerung.
22 Kapitel II. Material und Methoden
Das Standardmedium laut ATCC-Katalog ist DMEM-Medium mit
4 mM Glutamin, 1,5 g/l NaHCO3 und 10% FCS. Die Zellen wurden
während der Transfektion von Costagliola et al. in DMEM-Medium mit
10% FCS kultiviert [11]. Auf dem Vektor, in den die cDNA für den
humanen TSH-R kloniert wurde, ist eine Resistenz gegen Neomycin
integriert. Mit Geneticin (Gibco, PAA), einem Derivat von Neomycin,
wurden die TSH-R-produzierenden Zellen selektiert. Für die Sicherstel-
lung der Produktivität der Zellen wurde während der Anzucht für Pro-
duktionen dem Kultivierungsmedium für mindestens 10 Tage Geneticin
(Konzentration siehe Mediumrezepturen im Anhang) zugegeben.
Für die Prozeßentwicklung wurde eine frühe Generation der
K562 TSH-R Zellen kultiviert. Die Kryokonservierung der Zellen
war in FCS mit 10% DMSO vorgenommen worden. Da bei der Zellinie
K562 eine spontane Ausdifferenzierung durch Bestandteile des FCS
beschrieben wurde [61], sollte die Konzentration von FCS im Medium
weitestgehend reduziert werden. Die Zellen wurden zunächst im Stan-
dard DMEM-Medium mit FCS kultiviert. Diese Zellen wurden dann
für die Adaption an serumfreies Medium und die Prozeßentwicklung
verwendet.
2 Zellkulturmedium
Für die Mediumentwicklung wurde nach Empfehlungen der AG ZKT
(mündliche Absprache Dr. Lütkemeyer, Dr. Büntemeyer) ein auf
DMEM und Ham’s F12 basierendes Medium verwendet. Um im se-
rumfreien Medium ein optimales Wachstum zu erzielen, wurden dem
Medium verschiedene Supplemente zugegeben (siehe Abschnitt II.2.2).
Die Mediumherstellung erfolgte bei der AG ZKT aus Pulvermedi-
um in verschiedenen Dimensionen. Durch den Ansatz aus Pulvermedi-
um konnte flexibel auf die Erfordernisse der Mediumanpassung und des
Mediumbedarfs eingegangen werden. Für den späteren Produktionspro-
zeß wurde das Medium mit festgelegter Rezeptur extern produziert.
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2.1 Serumhaltiges Standardmedium
Die Zellen wurden während der Transfektion in DMEM-Medium mit
10% FCS kultiviert (Abschnitt II.1). Dieses Medium wurde zunächst
auch für die Anzucht bei BRAHMS verwendet.
Für erste Probekultivierungen wurde später ein Standard DMEM-
Medium (Biochrom, Berlin) mit 10% FCS (Biochrom, Berlin) und wei-
teren Supplementen verwendet (Rezeptur wie Tabelle A.1 mit zusätz-
lich 1 mM Natriumpyruvat und 1% MEM - nichtessentielle Aminosäu-
ren, Gibco).
Für die Anzucht der Zellen mit serumhaltigem Medium bei der
AG ZKT wurde das in Tabelle A.1 angegebene Medium ohne weitere
Supplemente verwendet.
2.2 Serumfreies Medium
Für die Anpassung der Zellen an serumfreies Medium und die Ent-
wicklung des Produktionsprozesses wurde ein mit Supplementen (Er-
läuterung II.1) erweitertes Medium auf Basis von DMEM und Ham’s
F12 (1:1, Gibco) als Grundkomponente benutzt [13, 21]. Für die Puf-
ferung wurde dem Medium zunächst nach der Rezeptur von DMEM-
Medium 3,7 g/l (Kataloginformation, Gibco) und später nach Rezep-
tur von DMEM/F12-Medium 2,438 g/l NaHCO3 (Kataloginformation,
Gibco) zugefügt.
Dieses Basalmedium wurde zusätzlich mit weiteren Komponenten
supplementiert. Die Wahl der Supplemente wurde aufgrund von Lite-
raturinformationen (siehe Erläuterung II.1) und Erfahrungswerten aus
der AG ZKT getroffen. Die im Rahmen der Mediumoptimierung vor-
genommenen Variationen werden in den späteren Abschnitten erläutert.
Da die Produktaufarbeitung bei einem membranständigen Produkt
wie dem TSH-R dadurch nicht negativ beeinflußt wird, wurden bei ex-
ternen Produktionen im Großmaßstab Antibiotika (Pen/Strep, Gibco)
eingesetzt. Bei den Versuchen in der AG ZKT wurden grundsätzlich
keine Antibiotika oder Antimykotika eingesetzt. Die Kryokonservie-
rung (Einfrieren und Auftauen) wurde ohne Geneticin vorgenommen,
um sowohl die Zellen zu schonen, als auch mögliche Infektionen nicht
zu überdecken.
24 Kapitel II. Material und Methoden
Erläuterung II.1: Mediumkomponenten bei serumfreier Kultivierung
 Human- bzw. Rinderserumalbumin (HSA, BSA) hat eine Molmas-
se von ca. 67 kDa. Es hat eine gute Bindungsfähigkeit für polare
Substanzen (Wasser, Kationen, geladene Substanzen) und dient dem
Transport von Spurenelementen, Fettsäuren, Peptiden und Steroid-
hormonen. Albumin kann Substanzen binden, die im ungebundenen
Zustand für Zellen toxisch sind und diese so dem Stoffwechsel zu-
gänglich machen oder abfangen. Für Blutzellen (Lymphozyten) wur-
de ein synergistischer Effekt von Albumin und Transferrin auf das
Zellwachstum beschrieben [70].
 Geneticin (G418) dient der Selektion transfizierter und produzieren-
der K562 TSH-R Zellen. Es verhindert die Zellteilung von Eukaryon-
ten. Der in K562 TSH-R transfizierte Vektor beinhaltet ein Gen für
die Resistenz gegen Neomycin. Geneticin ist ein Neomycin-Derivat
(vgl. Abschnitt II.1).
 Bovines Insulin stimuliert unter anderem die Glukoseaufnahme und
die Protein- und Lipidsynthese. Für Leukämiezellen [69] und auch
speziell für K562-Zellen [79] wurde die wesentliche Rolle von Insulin
für das Zellwachstum beschrieben.
 Humanes Transferrin dient dem Eisentransport in die Zellen [78].
Unter Beteiligung von Bicarbonat kann Transferrin zwei Eisenionen
binden. Durch rezeptorvermittelte Endozytose gelangt das beladene
Transferrin in periphere Lysosomen, wo die Eisenionen aufgrund des
niedrigen pH-Wertes freigesetzt werden. Für Transferrin wurde bei
Leukämiezellen und auch speziell für K562-Zellen ein wachstums-
fördernder Effekt beschrieben [4, 79].
 Natrium-Selenit und Mercaptoethanol werden als Antioxidanzien
eingesetzt. Selenit ist ein Kofaktor für die Glutathion-Peroxidase [20,
71]. Bei der Reduktion von Sauerstoff in der Atmungskette kann
toxisches Wasserstoffperoxid entstehen, das von der Glutathion-
Peroxidase entfernt wird. Mercaptoethanol stimuliert die Cystinauf-
nahme [55] und ist an der Reduktion von Glutathion beteiligt [26].
 Ethanolamin dient zusammen mit Fettsäuren als Baustein für Phos-
pholipide. Diese bilden in Verbindung mit Proteinen und Zuckern die
Zellmembran.
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2.3 Herstellung von Zellkulturmedium
Für die Herstellung von Zellkulturmedium aus Pulvermedium wur-
den zunächst die pulverförmigen Komponenten des Kulturmediums in
Reinstwasser aus Milli-Q-Aufbereitungsanlagen (Millipore) gelöst. Bei
großen Mengen mußte die Reihenfolge der Aminosäurenzugabe beach-
tet werden, um eine vollständige Lösung zu gewährleisten.
Nachdem alle pulverförmigen Komponenten gelöst waren, wurden
die unsterilen Stammlösungen zugegeben. Für die anschließende Ste-
rilfiltration wurden Filter mit einer Porengröße von 0,2 µm (Sartolab
P20 oder Sartobran 300, Sartorius) eingesetzt. In einer Reinluftwerk-
bank wurde das sterile Medium in dampfsterilisierte Duranglasflaschen
(Schott) abgefüllt. Anschließend wurden die noch fehlenden sterilen
Stammlösungen zugegeben. Das hergestellte Zellkulturmedium wurde
aufgrund der enthaltenen Proteine und Aminosäuren bei 4ÆC dunkel ge-
lagert.
Für die Kultivierung im Großmaßstab erfolgte die Herstellung des
Mediums mit einer dampfsterilisierbaren Filtrationsstrecke (SM 331
019 I, Sartorius) mit Vor- (Sartopure PP Mini, Sartorius) und Haupt-
filter (Sartobran Mini, Sartorius). Die Integrität der Filter wurde dabei
routinemäßig getestet (Sartocheck II, Sartorius). Das Medium wurde
direkt in einen sterilisierten Doppelwand-Behälter mit einem Volumen
von 200 Litern abgefüllt und über den Doppelmantel gekühlt.
Nach Abschluß der Medienoptimierung wurde für den Produktions-
prozeß die externe Herstellung des Mediums gewählt. Dies vermied
die Anschaffung der komplexen Filtrationsanlagen und die aufwendi-
ge Mediumherstellung. Durch langfristige Liefervereinbarungen wur-
den für die externe Produktion mit fester Mediumrezeptur Lieferpreise
in der Größenordnung des Einkaufspreises der Mediumkomponenten
möglich. Ein Nachteil der externen Produktion ergab sich während der
Prozeßetablierung aus den Lieferzeiten. Bei dem fest etablierten Pro-
duktionsprozeß wurde dieser Nachteil durch die Möglichkeit einer lang-
fristigen Planung beseitigt.
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3 Adaption der Zellinie an serumfreies Medium
Wie bereits in Abschnitt II.2 angesprochen, gibt es wesentliche Gründe
für die Verwendung von serumfreiem Medium. Besonders hervorzuhe-
ben ist dabei sowohl in Bezug auf die Herstellung wie auch für die End-
produkte die BSE-Problematik. Hinzu kommen neben den hohen Kos-
ten von FCS auch die problematische Chargenkonsistenz. Die Produkt-
aufarbeitung wird durch den hohen Proteingehalt von FCS-haltigem
Medium erschwert.
Für die anfängliche Adaption an serumfreies Medium wurde ein
spezielles Adaptionsmedium verwendet. Da bei serumfreiem Medium
der wachstumsfördernde Effekt von FCS fehlt, müssen in der Regel
Ersatzstoffe zugegeben werden, um ein optimales Wachstum zu er-
möglichen [20]. Daher wurde das Basalmedium mit 10 mg/l Insulin,
10 mg/l Transferrin und BSA (bis zu 2 g/l) supplementiert.
Im Verlauf der Adaption wurde zu einem möglichst frühen Zeitpunkt
mit einer bedarfsgerechten Optimierung des Mediums (Aminosäuren,
Glukose) begonnen. Die Kultivierung erfolgte in einem Brutschrank
(Heraeus) bei 37ÆC, 5% CO2 und 96% Luftfeuchte.
Für die Adaption wurde das serumhaltige Medium in einem Schritt
durch serumfreies Medium ersetzt. Das serumfreie Adaptionsmedium
enthielt anfänglich 2 g/l BSA, um eine möglichst schonende Adaption
zu gewährleisten. Es wurde wie im Folgenden beschrieben vorgegan-
gen:
1. Die Zellen wurden zunächst in Medium mit FCS in einem
SuperSpinner (Abschnitt II.7.2) angezogen. Die Zellen wurden
in einem SuperSpinner kultiviert, da mit diesem System aufgrund
der idealen Kultivierungsbedingungen große Mengen bei hohen
Viabilitäten angezogen werden konnten [24].
2. Zunächst wurde die Zellkultur für 7 min bei 200g abzentrifugiert
(Laborfuge M, Heraeus Sepatech) und der Überstand verworfen.
Anschließend wurden die Zellen im serumfreien Adaptionsmedi-
um resuspendiert, erneut unter gleichen Bedingungen abzentrifu-
giert und der Überstand wieder dekantiert. Die Zellen wurden in
Zellkulturflaschen mit einer Zelldichte von 1,0106 Zellen/ml im
serumfreien Adaptionsmedium angesetzt.
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3. An den folgenden drei Tagen wurden die Kulturen jeweils 1:1 mit
dem Adaptionsmedium gesplittet. Da anfänglich eine deutlich über
einem Tag liegende Verdopplungszeit angenommen wurde, sollte
damit die Zelldichte langsam reduziert werden.
4. Am vierten Tag wurde mit der langsamen schrittweisen Reduktion
der BSA-Konzentration begonnen. Dazu wurden die Zellen auf 2,0 -
4,0105 Zellen/ml mit Medium mit geringerer BSA-Konzentration
ausverdünnt.
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4 Optimierung des serumfreien Mediums
Die Substratverbrauchsraten einer Zellinie können sich bei der Kulti-
vierung mit serumhaltigem und mit serumfreiem Medium stark unter-
scheiden. Ein Grund ist unter anderem das Fehlen von im FCS enthal-
tenen Sekundärsubstraten (Fettsäuren, Peptide, etc.). Die Zellen synthe-
tisieren in serumfreiem Medium die nicht direkt zugänglichen, nichtes-
sentiellen Substrate unter Verbrauch von Aminosäuren und anderen
Substraten.
Daher wurden dem Medium Glukose und Aminosäuren in Abhän-
gigkeit von den Verbrauchsraten zugegeben. Während der Kultivierun-
gen wurden dazu die Aminosäure- und die Glukosekonzentrationen im
Zellkulturüberstand bestimmt (Abschnitt II.6.2.1) und die spezifischen
Verbrauchsraten berechnet (Abschnitt II.6.5).
Für die Optimierung des serumfreien Mediums war daher eine frü-
hestmögliche Analytik der Substratverbrauchsraten notwendig. Für ei-
ne vollständige Medium- und Kulturanalytik und die Einlagerung von
Rückstellmustern wurden für die bei der AG ZKT durchführbaren Ana-
lysemethoden zwischen 2 und maximal 10 ml Zellkultur benötigt. Da
eine Probenahme in diesem Bereich bei den kleinen Kulturvolumen von
Zellkulturflaschen einen nicht unwesentlichen Einfluß auf den Kulti-
vierungsverlauf hatte, wurde zunächst auf eine tägliche Probenahme in
kleinen Zellkulturflaschen verzichtet.
Bereits während einer frühen Phase der Adaption wurde daher mit
einer Volumenerhöhung der Kulturen begonnen. Für die optimale Kul-
tivierung von Suspensionszellinien im Maßstab von 400 ml bis zu
1000 ml wurde der SuperSpinner (siehe Abschnitt II.7.2) benutzt.
Während aller Kultivierungen (außer bei Zellkulturflaschen) wurden
ein- oder zweimal täglich 5 - 10 ml Probe der Zellkultur entnommen und
die Analytik durchgeführt. Für alle Versuche wurden aus den gemesse-
nen Zelldichten und Substratkonzentrationen die spezifischen Substrat-
verbrauchsraten berechnet und mit der aktuellen Mediumrezeptur ver-
glichen.
Neben den von den Zellen benötigten Substraten wurden den Zell-
kulturmedien weitere Hilfssubstanzen zugegeben. Dazu gehörte ein
Scherkraftminderer (Pluronicr F68, Sigma) und eine Substanz zur Ver-
ringerung der Schaumbildung (Antifoamr C, Sigma).
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Für die Beurteilung der durchgeführten Versuche (Systemverände-
rungen, Supplementzugaben) wurden neben den Substratverbrauchsra-
ten auch das Zellwachstum und die Produktbildung herangezogen. Auf
der Grundlage der Kombination der jeweiligen Ergebnisse wurde gege-
benenfalls das Medium angepaßt.
Die Mediumoptimierung wurde bis zum Abschluß der Prozeßent-
wicklung durchgeführt. Während der Versuche zur Maßstabsvergröße-
rung wurde das auf den Resultaten der Prozeßentwicklung basierende
Medium kontrolliert. Eine erneute Anpassung nach Abschluß der Ent-
wicklungsarbeiten war nicht notwendig.
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5 Kryokonservierung tierischer Zellen
Stabil transfizierte Zellinien werden bei -120 bis -196ÆC in der Gas-
bzw. der Flüssigphase eines Behälters mit flüssigem Stickstoff gelagert,
um für einen langen Zeitraum auf die Zellen zurückgreifen zu können.
Bei der Kryokonservierung in einer solchen Zellbank wird durch Tem-
peraturreduktion nahezu jegliche Stoffwechselaktivität unterbunden. Im
Idealfall ergibt sich daraus keine Alterung der Zellen und eine nahezu
unbegrenzte Haltbarkeit der Zellbank. Um eine Schädigung beim Ein-
frieren durch Bildung von Kristallen zu verhindern, wird in der Regel
Dimethylsulfoxid (DMSO) und FCS zugegeben.
Die Originalzellbank von K562 TSH-R wurde in 90% FCS mit 10%
DMSO angelegt. In Hinblick auf den Versuch einer serumfreien Ad-
aption der Zellinie wurde die Forschungszellbank bei der AG ZKT mit
dem Kultivierungsmedium (10% FCS) unter Zugabe von 10% DMSO
erstellt.
Um eine erneute Adaption an serumfreies Medium zu vermeiden,
wurde bei allen Kryokonservierungen der serumfrei adaptierten Zel-
len das Kultivierungsmedium unter Zugabe von 10% DMSO verwendet
(siehe Tabelle A.8). Da bereits eine irreversible Induktion der Differen-
zierung von erythroleukämischen Zellen durch DMSO im Zellkultur-
medium beschrieben wurde [58], wurde der DMSO-Gehalt im Kryo-
medium trotz der fehlenden Schutzfunktion von FCS nicht erhöht.
In den Erläuterungen II.2 und II.3 wird das genaue Vorgehen bei der
Kryokonservierung von K562 TSH-R beschrieben.
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Einfrieren
Für die Kryokonservierung wurde für die verwendete Zellkultur ei-
ne Mindestviabilität von 90% festgelegt. Dies sollte bei der angenom-
menen stärkeren Zellschädigung durch das Einfrieren ohne FCS idea-
le Voraussetzungen für gute Viabilitäten beim Auftauen schaffen. Das
Kryomedium (Kultivierungsmedium mit 10% DMSO) wurde ebenso
wie alle Geräte und Gefäße vorgekühlt. In der Erläuterung II.2 ist das
Standardvorgehen beschrieben.
Erläuterung II.2: Vorgehen bei der Kryokonservierung von K562 TSH-R Zel-
len.
1. Das Kryomedium wurde durch Zugabe von DMSO zum aktuellen
Kultivierungsmedium (Endkonzentration 10% DMSO) hergestellt
und auf 4ÆC gekühlt.
2. Die Zellen wurden für 7 min bei 200g und 4ÆC abzentrifugiert und
der Überstand verworfen.
3. Das Pellet wurde in einer Menge des kalten Kryomediums aufge-
nommen, so daß eine Zelldichte von 5,0 bis 10,0106 Zellen/ml re-
sultierte.
4. Die Zellsuspension wurde zu je 1,3 bis 1,5 ml in vorgekühlte Kryo-
röhrchen aliquotiert (Nunc, Füllvolumen maximal 1,8 ml).
5. Die Röhrchen wurden in einer Styroporbox (mindestens 2,5 cm
Wanddicke) oder einem Einfrierbehälter (Nunc) bei -80ÆC eingela-
gert.
6. Nach einem Tag erfolgte die Umlagerung in die Gasphase (oder
Flüssigphase) eines Behälters mit flüssigem Stickstoff.
7. Ein Aliquot der mindestens für einen Tag in der Zellbank gelager-
ten Röhrchen wurde für den Test der Kryokonservierung (Viabilität,
Infektionen) in antibiotikafreiem Medium angesetzt.
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Auftauen
Während beim Einfriervorgang auf eine möglichst langsame Tempe-
raturänderung geachtet werden mußte, wurde das Auftauen möglichst
schnell durchgeführt. Damit sollte der bereits beschriebene mögliche
negative Effekt von DMSO minimiert werden. Um den Effekt von
DMSO weiter zu minimieren, wurde das Auftaumedium vorgekühlt.
Erst nach dem Waschen in DMSO-freiem Medium wurde die Tempera-
tur langsam erhöht. Die Zellen tragen für die Selektionierung eine Re-
sistenz gegen Geneticin. Da der Einfrier- und Auftauprozeß die Zellen
beeinträchtigt, wurde nach dem Auftauen zunächst auf die Zugabe von
Geneticin verzichtet. Ab der Kultivierung in Zellkulturflaschen wurde
die vorgeschriebene Menge Geneticin (0,2 g/l) zugegeben. Das Vorge-
hen ist in Erläuterung II.3 beschrieben.
Erläuterung II.3: Vorgehen beim Auftauen von K562 TSH-R Zellen.
1. Der Inhalt eines Kryoröhrchen wurde nach dem Antauen schnell in
10 ml des serumfreien Mediums (4ÆC) ohne Geneticin überführt.
2. Danach wurde die Suspension 7 min bei 200g und 4ÆC zentrifu-
giert.
3. Nach dem Dekantieren des Überstandes wurde das Pellet in 10 ml
des kalten Kultivierungsmediums ohne Geneticin resuspendiert.
4. Anschließend wurden in eine sterile 6-well Zellkulturplatte unter-
schiedliche Volumina der Zellsuspension gegeben und mit kaltem
Medium auf jeweils ca. 4 ml aufgefüllt. Es resultierten verschiedene
Verdünnungen.
5. Nachdem die Kultur Raumtemperatur (RT) erreicht hatte (Abschät-
zung), wurde die Zellkulturplatte in einen CO2-Brutschrank (Hera-
eus) mit 37ÆC, 5% CO2 und 96% Luftfeuchtigkeit überführt.
6. Die Zellen wurden für einen Tag in der Zellkulturplatte belassen.
7. Anschließend wurden die Zellen der einzelnen Vertiefungen in Ab-
hängigkeit vom Erscheinungsbild in kleine Zellkulturflaschen über-
führt.
8. Nachdem die Zellen gut angewachsen waren, wurde dem Medium
Geneticin zugesetzt.
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6 Analytische Methoden
Als Grundvoraussetzung für die Mediumentwicklung und Prozeßopti-
mierung wurden während der Entwicklungsarbeiten umfangreiche Ana-
lysen durchgeführt. Für die Kontrolle des Wachstumsverlaufes wur-
de die Lebendzelldichte manuell mit der gebräuchlichen Trypanblau-
Ausschlußmethode bestimmt. Zusätzlich wurde beim Auftreten großer
Aggregate die Zellkernfärbung mittels Krystallviolett durchgeführt.
Der Zustand der Kultur wurde zusätzlich mit Hilfe der Erfas-
sung der Zellschädigung durch die Bestimmung der extrazellulären
Laktatdehydrogenaseaktivität beurteilt. Hilfreich für die Beurteilung
des Kulturverlaufes bei der Kultivierung im Bioreaktor war auch der
Verlauf des Sauerstoffbedarfs der Kultur. Mit diesen Grundparametern
wurde der Einfluß von Prozeß- oder Mediumänderungen auf die Zellen
beurteilt.
Für die Mediumoptimierung wurde neben der Bestimmung von Sub-
straten und Metaboliten auch die Osmolalität erfaßt. Durch die star-
ke Supplementierung des serumfreien Mediums kam gerade im Hoch-
zelldichtebereich diesem Punkt eine besondere Bedeutung zu. Bei der
Verwendung von Medium mit NaHCO3 kann es bei hohen Zelldichten
durch deren CO2-Produktion zu einem Absinken des pH-Wertes kom-
men. Die Verwendung von Natronlauge für die Stabilisierung des pH-
Wertes führt dann zwangsläufig zu einer Erhöhung der Osmolalität. Zu-
sätzlich wird durch Supplemente im Medium (Salze, BSA, etc.) und
Metabolite (Ammonium) die Osmolalität erhöht. Da Zellen nicht durch
eine Zellwand stabilisiert werden, muß der osmotische Druck in phy-
siologischen Grenzen von 280 bis 350 mosmol/kg gehalten werden.
Einen wesentlichen Stellenwert nahm die Kontrolle der Produktbil-
dung ein. Zunächst wurde die Produktbildung bei der AG ZKT über-
prüft. Aufgrund der komplexen Analytik für den TSH-R wurde im wei-
teren Verlauf der Arbeiten ein Großteil der Produktanalytik getrennt
von den Kultivierungen bei BRAHMS durchgeführt. Wesentlich war
dabei die Gewährleistung der rechtzeitigen Analytik für die Planung
des weiteren Vorgehens. Im weiteren Verlauf der Entwicklungsarbeiten
konnte aufgrund der konstant guten Produktqualitäten die Kontrolle des
TSH-Rezeptors später erfolgen.
Für die Entwicklung des Produktionsprozesses und die Planung
34 Kapitel II. Material und Methoden
der Produktionsanlagen wurden die spezifischen Parameter der Zellinie
(Teilungsrate, Sauerstoffverbrauch, Stabilität der Produktbildung, etc.)
untersucht.
Die bei der AG ZKT durchführbare Analytik erfolgte jeweils direkt
nach der Probenahme von ca. 10 ml Zellkultur. Mit einem Teil der Probe
(2 ml) wurde eine Zellzählung durchgeführt. Die restlichen 8 ml Probe
wurden bei 200g für 5 min zentrifugiert. Der zellfreie Überstand wur-
de für die Mediumanalytik und die Einlagerung eines Rückstellmusters
(21 ml) verwendet.
6.1 Bestimmung der Zelldichte
6.1.1 Trypanblau-Ausschlußmethode
Die Zellzahl wurde standardmäßig mikroskopisch mit der Trypanblau-
Ausschlußmethode unter Verwendung einer Neubauer-Zählkammer
durchgeführt [6]. Dazu wurden 0,1 ml der Probe im Verhältnis von 1:1
bis 1:3 mit einer Trypanblau-Gebrauchslösung (Lösung 0,4% Sigma
und Lösung 0,2% Merck) verdünnt. Die Analytik im Hochzelldichte-
bereich erfolgte mit 0,5 ml Kultur und Verdünnungen bis 1:5.
6.1.2 Krystallviolett Zellkernfärbung
Die Gesamtzellzahl wurde mikroskopisch mit der Neubauer-
Zählkammer unter Verwendung der Krystallviolett Färbung
(0,08% Krystallviolett in 0,1 M Citrat) der Zellkerne bestimmt [6].
Vor allem beim Auftreten von Aggregaten in der Zellkultur wurde
parallel zu den Messungen mit der Trypanblau-Ausschlußmethode
die Kernfärbung durchgeführt. Für die Zählung wurde 1 ml Kultur bei
200g für 5 min abzentrifugiert, der Überstand abgezogen und 1 ml der
Krystallviolett-Färbelösung zugegeben. Anschließend wurde die Probe
geschüttelt und dann über Nacht bei 37ÆC inkubiert. Am nächsten Tag
wurde nach erneutem Schütteln und einer starken Durchmischung die
Zählung der Zellkerne mit einer Neubauer-Zählkammer durchgeführt.
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6.2 Bestimmung von Metaboliten und Substraten
6.2.1 Aminosäurekonzentrationen
Die quantitative Bestimmung der Aminosäuren wurde mit 50 µl zell-
freier Probe durchgeführt. Die Probe wurde zunächst einer Fällung
mit 50 µl Proteinfällungsreagenz (300 µM δ-Aminovaleriansäure in
5% Perchlorsäure) unterzogen. Anschließend wurden die ausgefallenen
Proteine abzentrifugiert (15.000g, 3 min) und der Überstand in 100 µl
Puffer (50 mg OPA in 1 ml Methanol + 100 µl 3-Mercaptopropionsäure
+ 9 ml 0,4 M Boratpuffer mit pH 10,4) mit pH 9,5 aufgenommen.
Die Reaktion von primären Aminogruppen im alkalischen Milieu mit
OPA in Gegenwart von 3-Mercaptopropionsäure zu fluoreszenzfähigen
Isoindolderivaten ermöglicht die Detektion (Anregung bei 340 nm und
Emission bei 450 nm). Prolin (sekundäre Aminogruppe, keine Deri-
vatisierung) sowie Cystin und Cystein (Derivate ohne Fluoreszenz bei
340 nm) können mit dieser Methode nicht erfaßt werden. Nach dem
gründlichen Durchmischen wurden 20 µl der Probe für die Analytik
eingesetzt. Die Analyse der Probe wurde automatisiert mit einer HPLC-
Anlage D 450-Mt2 (Kontron) durchgeführt [6].
6.2.2 Glukose- und Laktatkonzentration
Die Glukose- und Laktatbestimmung erfolgte mit einem halbautomati-
schen Glukose-Laktat-Meßgerät (YSI 2700 Select, Yellow Springs In-
struments). Über ein Saugrohr wird 50 µl zellfreier Probe von dem Ge-
rät aufgenommen. Innerhalb einer Minute erfolgt die Bestimmung der
Glukose- und Laktatkonzentration. In dem Gerät werden folgende en-
zymatische Reaktionen für die quantitative Messung verwendet:
D-Glukose + O2
Glukoseoxidase
- Glukono-δ-lakton + H2O2
L-Laktat + O2
Laktatoxidase
- Pyruvat + H2O2
H2O2
Pt Anode
- 2H+ + O2 + 2e 
Die Enzyme Glukose- und Laktatoxidase sind jeweils auf Membra-
nen immobilisiert. Dort wird in Anwesenheit des Substrats H2O2 gebil-
det. Eine dahinter liegende Membran ist nur für H2O2-Moleküle durch-
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lässig. Das Wasserstoffperoxid wird an der Anode oxidiert und der ge-
messene Stromfluß ist zu der lokalen H2O2-Konzentration und somit
auch zur Glukose- bzw. Laktatkonzentration proportional [6].
Während der Pilotproduktion wurde für die Messung der Glukose
ein für die Bestimmung von Blutzucker entwickeltes sensorbasiertes
System verwendet (Glucometer Elite 2000, Bayer). Bei diesem Gerät
basiert die Messung genau wie bei dem oben erwähnten Gerät auf ei-
ner enzymatischen Reaktion, die einen Stromfluß erzeugt. Bei diesem
Handgerät wird jedoch für jede Messung ein neuer Sensor verwendet.
Direkt nachdem ein Sensor eingesteckt wurde, wurde die Sensorspit-
ze in die Probe (mindestens 300 µl) gehalten. Der Sensor zieht selbstän-
dig das Probevolumen ein und zeigt nach kurzer Zeit den Meßwert an.
Da dieses System für die Messung von Blutzucker entwickelt wurde,
konnte zellhaltige Probe verwendet werden. Mit definierten Glukose-
konzentrationen im verwendeten Medium wurde eine Eichgerade er-
stellt. Daraus ergab sich ein Umrechnungsfaktor (0,89Meßergebnis)
für die Meßergebnisse.
6.2.3 Ammoniumkonzentration
Für die Analytik der Ammoniumkonzentration wurde eine Me-
thode mittels Fluoreszenzmessung verwendet. Dabei reagiert
o-Phthaldialdehyd (OPA) in der Anwesenheit von Mercaptoethanol mit
primären Aminen, in diesem Fall Ammonium. Es entstehen unstabile,
fluoreszierende Isoindol-Derivate. Bei einer Anregungswellenlänge
von 415 nm und einer Emissionswellenlänge von 485 nm wird die
maximale Emission gemessen.
Für die Messung wurde zunächst jeweils der Nullpunkt des Fluores-
zenzphotometers mit 1,3 ml der OPA-Mercaptoethanol-Stammlösung
(in einer Küvette) kalibriert. Anschließend wurden in der Küvette
20 µl einer Eichlösung (100 mg/l Ammonium) mit 1,3 ml der OPA-
Mercaptoethanol-Stammlösung versetzt und die maximale Emission
gemessen. Das gleiche Vorgehen wurde mit 20 µl zellfreier Probe wie-
derholt. Aus dem Verhältnis der Emissionen von Probe und Standard
ergab sich die Konzentration [6].
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6.3 Bestimmung der Osmolalität
Die Osmolalität wurde durch die vergleichende Bestimmung des Ge-
frierpunktes von Reinstwasser, einer Eichlösung und der partikelfreien
Probe gemessen. Durch nichtflüchtige Stoffe wird der Dampfdruck in
einer Flüssigkeit erniedrigt. Somit kann durch die Gefrierpunktbestim-
mung die Konzentration nichtflüchtiger Stoffe gemessen werden. Als
Meßgerät wurde ein automatisches Gefrierpunkt-Osmometer der Firma
Knauer benutzt [6].
Für die Messung wurde zunächst der Nullpunkt mit 150 µl Reinst-
wasser bestimmt. Anschließend erfolgte die Kalibrierung der Steigung
mit 150 µl einer Kalibrierlösung (400 mosmol/kg). Für die Messung
mußten die Proben absolut partikelfrei sein, da ansonsten Schwebstoffe
eine vorzeitige Kristallisation auslösten. Daher wurden die Proben bei
1000g für 5 min abzentrifugiert und sofort 150 µl des Überstandes in
ein Probegefäß gegeben. Das Gerät kalkuliert anhand der Messung die
Osmolalität der Probe.
6.4 Kontrolle des Produktes
6.4.1 Fluoreszenzmarkierung von TSH-R auf Zellen
Da sich während der Kultivierung der Zellen eine große Variabilität
der Zelldurchmesser zeigte, ergab sich die Frage nach einer möglichen
Differenzierung der Zellen und damit verbundener geringerer Produk-
tivität. Durch die Langzeitkultivierung mit dem Resistenzantibiotikum
wurde die Vermehrung von totalen Nichtproduzenten verhindert. Durch
die spezifische Markierung des auf den Zellen exprimierten TSH-R mit-
tels Bindung von fluoreszenzmarkiertem TSH wurde die Expression se-
miquantitativ sichtbar gemacht.
Zunächst wurde bovines TSH mit FITC markiert [74]. Dazu wurden
200 µl bovines TSH (2,7 mg/ml) mit 77 µl FITC (2 mg FITC in 1 ml
DMSO) und 200 µl Carbonatpuffer (0,2 M NaHCO3, 0,15 M NaCl,
pH 8,8) gemischt und für 30 min bei RT im Dunkeln inkubiert.
Anschließend wurde der Ansatz für die Abtrennung von nicht gekop-
pelten TSH und FITC über eine PD10-Gelfiltrationssäule (Pharmacia,
Schweden) in Fraktionen getrennt. Die Säule wurde dazu zunächst mit
20 ml Phosphatpuffer (10 mM Na2HPO42H2O, pH 8,0) equilibriert.
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Anschließend wurde die Probe (477 µl) aufgetragen.
Die Elution erfolgte ebenfalls mit dem Equilibrierungspuffer. Die
Fraktionen wurden zu je 0,5 ml aufgefangen und die fluoreszierenden
Fraktionen für Bindungstests verwendet. Es erfolgte keine Auftrennung
der unterschiedlich stark markierten Konjugate mittels Ionenaustausch-
chromatographie, um einen Konjugatverlust und eine Störung der Bin-
dung bei Elution mit einem Salzgradienten (NaCl) zu vermeiden.
Bei Vorversuchen wurden die einzelnen Fraktionen auf Bindung an
Zellen geprüft. Für die weiteren Versuche wurde die Fraktion mit op-
timalen Bindungseigenschaften verwendet. Um eine unspezifische Bin-
dung von nichtkonjugiertem FITC ausschließen zu können, wurden fünf
Vergleichskopplungen (A - E) vorgenommen (Tabelle II.1). Die Zellsus-
pension hatte eine Zelldichte von 3,0105 Zellen/ml. Zunächst wurde
vor der ersten Inkubation zum Ansatz A und B jeweils 20 µl kaltes bo-
vines TSH (TSH) zugegeben (in Reinstwasser 2,7 mg/ml TSH). Die
Inkubation erfolgte für 15 min bei Raumtemperatur (im Dunkeln).
Tabelle II.1: Versuchsschema des Nachweises der spezifischen Bindung von
mit FITC markiertem TSH an K562 TSH-R Zellen.
Ansatz A B C D E
Zellensusp. 1 ml 1 ml 1 ml 1 ml 1 ml
Zugabe 20 µl T SH 20 µl T SH - - -
Inkubation
Zugabe - 30 µl T SH 30 µl TSH - 10 µl F
Inkubation
Nach der ersten Inkubation wurden die Zellen 2 min bei 200g zen-
trifugiert, anschließend dekantiert und in Medium (pH 7,5) resuspen-
diert. Für den Vergleich der spezifischen und unspezifischen Fluores-
zenzmarkierung wurde die vorgetestete Fraktion des markierten TSH
(T SH ) und eine Fraktion mit unkonjugiertem FITC (F) verwendet.
Die Inkubation erfolgte für 15 min bei Raumtemperatur (im Dunkeln).
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Nach der Inkubation wurden die Zellen erneut für 2 min bei 200g
zentrifugiert, anschließend dekantiert und in Medium (pH 7,5) resus-
pendiert. Nach diesen vorbereitenden Schritten wurden die Zellen in
einem abgedunkelten Raum sowohl unangeregt mit Licht (Belichtungs-
zeit 5 und 12 Sekunden) wie auch fluoreszenzangeregt mit einer Be-
lichtungszeit von 3 min fotografiert (Fluoreszenzmikroskop, Zeiss). Für
die Auswertung wurden nur Aufnahmen von Zellen verwendet, bei de-
nen sowohl die Licht- wie auch die Fluoreszenzaufnahmen erfolgreich
waren.
6.4.2 Messung der Rezeptorqualität auf intakten Zellen
Für kleinere Mengen von Zellen wurde für die Rezeptoranalytik die spe-
zifische Bindung von radioaktiv markiertem TSH (TSH) an die auf den
Zellen befindlichen Rezeptoren benutzt. Mit einer definierten Zelldichte
und einer Verdünnungsreihe von TSH wurde aus dem Verhältnis von
gebundenem zu ungebundenem TSH die Anzahl der TSH-R pro Zelle
mittels Scatchard-Plot berechnet [84].
Material und Geräte
– Reaktionsgefäße: Spitzbodenröhrchen
– K562 TSH-R Zellen: 2 ml Zellkultur mit einer Mindestzelldichte von
2,0105 Zellen/ml.
– Hanks-Puffer (siehe Tabelle B.1)
– Tracer Sonderlieferung: Bovines TSHJ125 (TSH) mit einer spezifi-
schen Aktivität von ca. 60 Ci/µg (mit 6,0107 cpm/100 µl, entspricht
nach Formeln II.1-II.4 ca. 150 nmol/l TSH).
– TSH-Standardreihe: 8 Verdünnungsstufen 1:1,5 in Hanks-
Puffer ausgehend von 1,5 ml einer Tracerverdünnung mit ca.
4,5 nmol/l TSH (45 µl Tracer auf 1455 µl Hanks-Puffer, Sollwert ca.
450.000 cpm/25 µl).
– Unspezifische Bindung: Stammlösung aus kaltem bovinen TSH
(bTSH) in Hanks-Puffer mit 46 µg/ml. Endkonzentration im Ansatz :
7,6 µg bTSH/ml (260 nmol/l)
– Zentrifuge Z 382 K Hermle
– Szintillationszähler Gamma-Counter Wizard 1470 Wallac
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Vorbereitende Arbeiten
Es wurden 2 ml Zellsuspension (Viabilität >90%) mit einer Mindestzell-
dichte von 2,0105 Zellen/ml verwendet. Davon wurde 1 ml Zellsus-
pension bei RT bei 2.400g für 10 min pelletiert. Währenddessen er-
folgte mit der restlichen Zellsuspension die Bestimmung der Zelldichte.
Nach der Zentrifugation wurde der Überstand vollständig abgenommen
und die Zellen auf 1,0105 Zellen/ml in Hanks-Puffer ausverdünnt.
Durchführung
1. Für den Assay-Ansatz (2 x 9 Röhrchen) wurde wie folgt pipettiert:
25 µl der jeweiligen Tracerverdünnung (von 450.000 cpm/25 µl
bis zur höchsten Verdünnung)
25 µl Hanks-Puffer
100 µl Zellsuspension (1,0105 Zellen/ml)
2. für die unspezifische Bindung (2 x 1 Röhrchen)
25 µl der höchsten Tracerverdünnung (geringste Konzentration
an TSH)
25 µl bTSH-Stammlösung/ frisch aufgetaut (Abblockung der
TSH-Rezeptoren)
100 µl Zellsuspension (1,0105 Zellen/ml)
3. Anschließend inkubierte der Ansatz für eine Stunde bei 37ÆC und
5% CO2.
4. Nach der Inkubation wurden die Röhrchen zur Ermittlung der Ge-
samtradioaktivität im Szintillationszähler vermessen.
5. Danach wurde jedes Röhrchen mit 2 ml Hanks-Puffer befüllt und
sofort zentrifugiert (4ÆC, 2.400g, 10 min).
6. Der Überstand wurde abgegossen und die Röhrchen mindestens
10 min auf Zellstoff abtropfen gelassen.
7. Anschließend wurde die gebundene Radioaktivität im Pellet gemes-
sen und die Ergebnisse ausgewertet.
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Auswertung über einen Scatchard-Plot
Die am Szintillationszähler gemessene Radioaktivität des TSH
(γ-Strahlung) wurde in eine molare TSH-Konzentration umgerech-
net, die dann der molaren Konzentration von TSH-R entsprach. Da
beim TSH die spezifische Radioaktivität bekannt war, konnte eine
Umrechnung erfolgen. Das Verfahren soll im Folgenden an einem
Beispiel erläutert werden.
Es wurde eine Photonenstrahlung (Anzahl der Quanten der
γ-Strahlung) von 25.000 min 1 in 200 µl gemessen. Unter Berück-
sichtigung der Zählausbeute des Szintillationszählers von 83% handelte
es sich um 31.250 (min200 µl) 1 (φ1). Die spezifische Radioaktivität
des TSH betrug 60 µCi/µg (σ1).
spezifische Radioaktivität σ2 [(minµg) 1]
σ2 =
    !Bq cpm     !µCi Bq σ1 (II.1)
Radioaktivität pro Minute und Liter φ2 [(minl) 1]
φ2 = 5000 φ1 (II.2)





Konzentration TSH ρ2 [mol/l]
ρ2 =
      !µg molT SH ρ1 (II.4)
mit:
    !Bq cpm Umrechnungsfaktor [60(cpm/Bq)]
    !µCi Bq Umrechnungsfaktor [3,7104(Bq/µCi)]
      !µg molT SH Umrechnungsfaktor [(31010) 1(µg/mol)]
φ1 reale Zählausbeute [(min200 µl) 1]
φ2 reale Zählausbeute [(minl) 1]
σ1 spezifische Radioaktivität [µCi/µg]
σ2 spezifische Radioaktivität [(minµg) 1]
ρ1 Konzentration [µg/l]
ρ2 Konzentration [mol/l]
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Aus den Formeln II.1-II.4 wurde für die oben genannten Eingangs-
größen in dem Ansatz eine TSH-Konzentration von 3,9110 11 mol/l
berechnet. Entsprechend wurden für alle Tracerverdünnungen die mo-
laren Konzentrationen berechnet. Der Scatchard-Plot stellt eine Um-
formung des Massenwirkungsgesetzes dar. Das Massenwirkungsgesetz
gilt nur für Reaktionen, die sich im Gleichgewicht befinden.

























TSH-RF Konzentration des freien TSH-R [mol/l]
TSH-RB Konzentration des gebundenen TSH-R [mol/l]
TSH-RT Gesamtkonzentration des TSH-R [mol/l]
TSHBTSH-R Konzentration des TSH-TSH-R-Komplexes [mol/l]
TSHB Konzentration des gebundenen TSH [mol/l]
TSHF Konzentration des freien TSH [mol/l]
TSH-RT Gesamtkonzentration des TSH-R [mol/l]
Indices
T Totale Konzentration (Radioaktivität)
B Im Pellet gebundene Konzentration (Radioaktivität)
F Nicht gebundene Konzentration (Radioaktivität)
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Durch die Auftragung des Quotienten TSHBTSH-R/TSHF ge-
gen TSHBTSH-R (Beispiel Abbildung II.2) wurde eine Gerade er-
zeugt, deren Steigung dem negativen Kehrwert der Dissoziationskon-
stante der TSH-/TSH-R-Bindung entsprach (Kdiss = -1/Steigung =
-1/0,034910 11 = 2,86510 10 mol/l).
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Abbildung II.2: Beispiel eines Scatchard-Plots.
Der x-Achsenabschnitt, also die maximale Menge gebundenes TSHB
entsprach der Gesamtkonzentration von TSH-RT im Ansatz. Aus der
molaren Konzentration wurde über das eingesetzte Volumen von 150 µl
und die Avogadrosche Zahl die Anzahl der TSH-R im Ansatz er-
rechnet (AnzahlT SHR = KonzentrationT SHR/(15010 66,0221023) =
9,65310 11/(15010 66,0221023) = 8,72109 Rezeptoren).
Alternativ wurde auch der Schnittpunkt der y-Achse (TSH-RT /Kdiss)
mit Kdiss multipliziert, um die molare Konzentration TSH-RT zu erhal-
ten. Da in dem Assay eine Zelldichte von 1,0105 Zellen/ml benutzt
wurde und pro Ansatz 0,1 ml eingesetzt wurden, waren für das Beispiel
8,72109/1104 = 8,72105 Rezeptoren pro Zelle vorhanden.
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6.4.3 Präparation des Rezeptors aus K562 TSH-R Zellen
Bei größeren Zellmengen wurde die Eignung einer TSH-R-Charge für
die Herstellung des neuen Assays mit einer genaueren Methode als dem
Scatchard-Plot untersucht. Dazu wurden die Zellen präpariert. Der Re-
zeptor enthaltende Membranextrakt wurde dann in verschiedenen Ver-
dünnungen auf mit spezifischen Antikörpern vorgekoppelte Röhrchen
gebunden.
Die Verwendung dieser Röhrchen im neuen Assay gab Informatio-
nen über die Rezeptorqualität und die für die Produktion der beschich-
teten Röhrchen benötigten Mengen. Der TSH-R ist extrem empfindlich
für Erwärmung über 4ÆC. Daher wurde die Zellmasse ab der Abtren-
nung der Zellen vom Medium und später der Rezeptorextrakt durchge-
hend auf 4ÆC gekühlt. Alle Arbeitsschritte erfolgten mit vorgekühlten
Puffern und Geräten.
Der TSH-R hat im Extrakt bei Raumtemperatur eine Halbwertszeit
von 40 Minuten. Nach dieser Zeit wird nur noch die halbe Bindungs-
aktivität (an die mit Antikörpern beschichteten Röhrchen und TSH) er-
zielt. Durch die Kopplung auf die beschichteten Röhrchen und anschlie-
ßende Wasch- und Absättigungsschritte wird eine Affinitätsreinigung
auf den Röhrchen vorgenommen. In Verbindung mit der anschließenden
Lyophilisation der mit TSH-R beschichteten Röhrchen wird die Stabili-
tät des TSH-R wesentlich verbessert (mehrere Wochen bei 4 - 8ÆC).
Für die Analytik der Versuche bei der AG ZKT wurden die Zel-
len nach der Ernte bei 200g und 4ÆC für 20 min abzentrifugiert, mit
200 ml CMF-PBS (Tabelle B.6) je 1,0109 Zellen gewaschen und nach
erneutem Abzentrifugieren bei -80ÆC gelagert. Die Zellpellets wurden
später für die präparative Analytik des TSH-R verwendet.
Die Vergleiche der Rezeptorqualität im Ergebnisteil beziehen sich
auf die Resultate der Verdünnung 1:10 des TSH-R-Extraktes für die
Kopplung. Das Volumen des Extraktes ist proportional zur Zellzahl
(40 ml Extraktionspuffer je 1,0109 Zellen). Daher kann auch für ei-
ne unterschiedliche Erntezellzahl die Bindung des Extraktes direkt ver-
glichen werden. Die Ergebnisse der Analytik im Kleinmaßstab sind
aufgrund unterschiedlicher Aufschluß- und Präparationsverfahren nicht
durchgängig vergleichbar (siehe Abschnitt III.3.2).
6. Analytische Methoden 45
Material und Geräte
– 50 ml Falcon-Röhrchen für die Gefrierlagerung des TSH-R-
Extraktes.
– K562 TSH-R Zellkultur: Zellkultur mit einer Viabilität über 85%.
– Waschpuffer (siehe Tabelle B.2): In jedem Waschschritt werden 70 ml
pro 1,0109 Zellen eingesetzt.
– Extraktionspuffer (siehe Tabelle B.3): Für die Extraktion werden
40 ml pro 1,0109 Zellen eingesetzt.
– Zentrifuge Z 382 K Hermle mit maximal vier 200 ml Spitzbodenge-
fäßen.
– Ultrazentrifuge Sorvall Instruments mit Rotor F28/50 mit 40 ml Ge-
fäßen.
– Ultraschallsonde, Szintillationszähler Gamma-Counter Wizard 1470
Wallac.
Abtrennung der Zellen vom Kulturmedium und Waschschritte
Die optimale Präparation der Zellen erfolgte direkt nach der Ernte der
Zellen nach zweimaligem Waschen mit Waschpuffer (Tabelle B.2). Es
war auch möglich, direkt nach der Zellernte in CMF-PBS (Tabelle B.6)
gewaschene und danach als Pellets bei -80ÆC eingefrorene Zellen zu
verwenden. Bei der Verwendung von Zellpellets wurden die Zellen di-
rekt in Waschpuffer aufgetaut. Grundsätzlich wurden alle Zentrifugen
vor der Benutzung auf 4ÆC vorgekühlt.
1. Zunächst wurde die Zellkultur bei 1.500g und 4ÆC abzentrifugiert
und der Überstand verworfen.
2. Die Zellen wurden dann in 70 ml Waschpuffer (4ÆC) je
1,0109 Zellen resuspendiert und bei 4ÆC für 30 min gerührt.
3. Anschließend wurden die Zellen bei 10.000g abzentrifugiert und
der Überstand erneut verworfen.
4. Das Zellpellet wurde zum zweiten Mal in Waschpuffer (70 ml je
1,0109 Zellen) aufgenommen und wie beim ersten Waschschritt
resuspendiert.
5. Anschließend wurde die Zellsuspension erneut zentrifugiert
(10.000g) und der Überstand verworfen.
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Präparation der Zellen mittels Ultraschall
Der Aufschluß mit der Ultraschallsonde wurde in einem Becherglas
vorgenommen. Das Becherglas wurde zur Kühlung in ein Eisbad ge-
stellt. Um einen guten Aufschluß zu erreichen und eine zu starke Er-
wärmung zu verhindern, wurden nicht mehr als 80 ml Zellsuspensi-
on mit der Ultraschallsonde aufgeschlossen. Größere Volumina wurden
entweder gesplittet oder mit anderen Verfahren (Kugelmühle siehe Ab-
schnitt II.8.2.2) aufgeschlossen.
1. Die gewaschenen Zellen wurden in Extraktionspuffer aufgenommen
(40 ml je 1,0109 Zellen, Tabelle B.3) und bei 4ÆC für 15 min ge-
rührt.
2. Für den Aufschluß mit Ultraschall wurde ein Energieeintrag von
30 Watt bei einer Gesamtdauer von 30 Sekunden verwendet. Die
Sonde war dabei jeweils abwechselnd 0,5 Sekunden aktiv und
0,5 Sekunden inaktiv. Die Zellsuspension mußte während des Auf-
schlusses gerührt und im Eisbad gekühlt werden, um einen gleich-
mäßigen Aufschluß und eine Verteilung des Wärmeeintrages zu ge-
währleisten.
3. Nach dem Aufschluß der Zellen wurde der den TSH-R enthaltende
Zellextrakt sofort weiter verarbeitet. Lange Standzeiten und eine Er-
wärmung mußten vermieden werden, da der TSH-R im Zellextrakt
wesentlich instabiler ist als nach Abtrennung der Zelltrümmer.
Abtrennung der Zelltrümmer
Nach dem Aufschluß der Zellen mußten die im Zellextrakt vorhandenen
Zelltrümmer möglichst vollständig abgetrennt werden. Die Abtrennung
erfolgte durch Ultrazentrifugation.
1. Der Rezeptorextrakt wurde durch Zentrifugation bei mindestens
39.900g (4ÆC) von Zellkernen und anderen Partikeln getrennt.
2. Der klare Überstand wurde sofort nach der Abtrennung mit einer auf
4ÆC vorgekühlten BSA-Stammlösung (10% BSA in Reinstwasser)
auf 1% BSA eingestellt und für maximal 10 min bei 4ÆC gerührt.
3. Anschließend wurde der Rezeptor aliquotiert und bei -80ÆC einge-
froren bzw. direkt für die Kopplung verwendet (Abschnitt II.6.4.4).
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6.4.4 Analytik des Rezeptorextraktes
Die Qualitätsbestimmung erfolgte durch Handkopplung des TSH-R-
Extraktes auf mit Antikörpern vorgekoppelte beschichtete Röhrchen
(siehe Abschnitt I.1.3.2). Die fertig mit TSH-R gekoppelten Röhr-
chen wurden anstelle der aktuellen Charge von TSH-R-Röhrchen im
neuartigen Assay (DYNOtest TRAk human, BRAHMS, vgl. Ab-
schnitt I.1.3.2) eingesetzt.
Material und Geräte
– 150 Röhrchen einer Antikörper-Röhrchen Charge (350 Stück)
– Prüfmuster einer TSH-R-Extrakt Charge
– Auf 4ÆC gekühlter Kopplungspuffer (siehe Tabelle B.4)
– Auf 4ÆC gekühlte Absättigungslösung (siehe Tabelle B.5)
– Lyophilisator, Schüttler, Wasserbad mit RT
– DYNOtest TRAk human Assay Kit (ohne beschichtete Röhrchen)
TSH-R-Kopplung
Es wurden 150 Röhrchen aus einer getesteten Charge der Antikörper-
Röhrchen verwendet. Alternativ wurde bei der Produktion von TSH-R-
Röhrchen ein Aliquot des TSH-R mitgekoppelt. Da bei der letzte-
ren Methode die zwischenzeitliche Lyophilisation der vorgekoppelten
Röhrchen vermieden wurde, erzielte man bessere Resultate. Die Prüf-
probe wurde per Hand in 3 Verdünnungsschritten zu je 50 Röhrchen
gekoppelt. Als kleinste Verdünnungsstufe war 1:10 vorgeschrieben.
Für die zweite Verdünnungsstufe wurde nach Erkenntnissen der letz-
ten Kopplungen entweder 1:20 oder 1:35 verwendet. Als dritte Verdün-
nungsstufe wurde entweder 1:40 oder 1:70 benutzt.
1. Die Zugabe des TSH-R-Extraktes zum vorgekühlten Kopplungspuf-
fer erfolgte erst ca. 6 min vor Beginn der Kopplung. Der TSH-R-
Extrakt wurde kurz vor Beginn der Kopplung im Wasserbad (RT)
angetaut und der noch gefrorene Inhalt in den kalten Kopplungspuf-
fer gegeben.
2. Für jede Verdünnungsstufe wurden 50 beschichtete Röhrchen mit
0,3 ml des in Kopplungspuffer verdünnten TSH-R-Extraktes befüllt.
3. Die Röhrchen wurden abgeklebt und über Nacht bei 4ÆC gelagert.
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Absättigung
Nach der Kopplung über Nacht mußten die nicht von TSH-R besetzten
Bindungsstellen abgesättigt werden, um später eine unspezifische Bin-
dung von TRAk (und TSH) zu verhindern. Aus diesem Grund und um
den gekoppelten Rezeptor zu stabilisieren, wurde eine Absättigung mit
anschließender Lyophilisation durchgeführt.
1. In jedes Röhrchen wurden 2 ml vorgekühlte Absättigungslösung
(Tabelle B.5) gegeben und anschließend für mindestens 2 min auf
Zellstoff dekantiert.
2. Danach wurde erneut in jedes Röhrchen 2 ml der Absättigungslö-
sung gegeben, jedoch anschließend für mindestens 10 min dekan-
tiert.
3. Nachdem durch leichtes Schlagen der Röhrchen auf Zellstoff nahezu
die komplette Flüssigkeit entfernt worden war, wurden die Röhrchen
für 2 Stunden lyophilisiert.
4. Die fertig getrockneten Röhrchen wurden entweder direkt im Assay
eingesetzt oder in den Gestellen mit Folie abgeklebt und bei 4ÆC
gelagert.
Durchführung des Assays
Die gekoppelten Röhrchen der drei Verdünnungsstufen wurden im
DYNOtest TRAk human eingesetzt (siehe Abschnitt II.6.4.4). Die fol-
gende Beschreibung bezieht sich auf die Durchführung für eine Verdün-
nungsstufe mit einem Assay-Kit.
In jedem Assay-Kit ist eine Standardreihe von Patientenseren mit be-
kannten Antikörperkonzentrationen vorhanden (Standard 0 ohne TRAk
bis Standard 5 mit 40 IU/l TRAk). In dem Assay werden parallel zu der
Messung der Standardreihe unbekannte Patientenseren eingesetzt. Dies
entfiel bei der Qualitätskontrolle.
Aus den Bindungen der Standards wurde eine Eichkurve erstellt. Für
die Qualitätskontrolle des TSH-R-Extrakts war der Verlauf der Stan-
dardreihe und die Resultate der Kit-internen Kontrollen entscheidend.
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1. Zunächst wurde in alle Röhrchen 200 µl Patienten-Inkubations-
Puffer (Assay-Kit, keine Rezeptur angegeben) gegeben.
2. Anschließend wurden in dreifachem Ansatz je 100 µl der Standards
0-5 und in zweifachem Ansatz jeweils 100 µl der Kontrollen 1-2 und
der Kalibratoren 1-4 zugegeben.
3. Der Assay inkubierte dann für 2 Stunden bei RT auf einem Schüttler
bei 300 Upm.
4. Anschließend wurde in alle Röhrchen 2 ml Waschlösung (Assay-
Kit, keine Rezeptur angegeben) pipettiert und dekantiert. Nach
erneutem Pipettieren und Dekantieren von je 2 ml der Assay-
Waschlösung wurden die Röhrchen anschließend 5 Minuten auf
Zellstoff abtropfen gelassen.
5. Nachdem die Assay-Waschlösung aus den Röhrchen entfernt wur-
de, wurden jeweils 200 µl des Tracers (TSH aus dem Assay-Kit)
pipettiert und die Röhrchen für 1 Stunde bei RT auf einem Schüttler
(300 Upm) inkubiert.
6. Für die Entfernung des ungebundenen Tracers wurde in die Röhr-
chen 2 ml der Assay-Waschlösung pipettiert und anschließend sofort
dekantiert. Dieser Vorgang wurde nach zweiminütigem Abtropfen
noch einmal wiederholt. Nachdem die Röhrchen wieder 2 min ab-
tropfen konnten, wurde erneut 2 ml Assay-Waschlösung pipettiert,
dekantiert und diesmal für 15 min auf Zellstoff die restliche Flüssig-
keit entfernt.
7. In einem Szintillationszähler wurde dann die an den Röhrchen ge-
bundene Radioaktivität (B) und in zwei Röhrchen mit je 200 µl Tra-
cer die eingesetzte Gesamtradioaktivität (T ) gemessen. Die Bin-
dungseigenschaften des TSH-R-Extraktes waren durch den Verlauf
der Standardkurve und die Resultate der Kit-internen Kontrollen er-
kennbar.
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Bewertung / Festlegung der Verdünnung
Der Standard 0 der Assay-internen Standardreihe ist Patientenserum oh-
ne Autoantikörper gegen TSH-R. Daher zeigte der Tracer bei diesem
Standard maximale Bindung (B0) an die Röhrchen. Das Verhältnis der
gemessenen Radioaktivität dieses Standards 0 zu der Gesamtradioak-
tivität T gab die maximale prozentuale Bindung B0/T. Für den Assay
wird dieser Wert durch Verdünnung des für die Kopplung verwendeten
TSH-R-Extraktes auf ca. 10-20% eingestellt.






Für die Kontrolle von neuen TSH-R-Extrakt-Chargen ist eine ho-
he prozentuale Bindung des Standards 0 (bei den vorgegebenen Ver-
dünnungen) ein Zeichen für eine hohe Konzentration von funktionalem
TSH-R. Anhand der vorgegebenen Verdünnungen und den damit erziel-
ten Bindungen wurde die für das Erreichen einer Bindung von 10-20%
notwendige Verdünnung extrapoliert. Voraussetzung dafür war die li-
neare Abnahme der Bindung mit zunehmender Verdünnung des TSH-R-
Extraktes (ebenfalls ein Qualitätsmerkmal).
Neben der maximalen Bindung B0/T von TSH an die Röhrchen war
auch der Verlauf der Standardkurve für die Bewertung einer Rezeptor-
charge bedeutend. Diese Standardkurve wurde durch die Auftragung
des Quotienten der Bindung eines Standards (B) durch die Bindung des
Standards 0 (B/B0 in Prozent) gegen die Antikörperkonzentrationen der
Standards (IU/l TRAk) erstellt. Es ergab sich für den Standard 0 eine
prozentuale Bindung von 100% und entsprechend geringere Bindungen
für die Standards mit TRAk (Abbildung II.3).
Ein idealer Verlauf der Standardkurve konnte nur bei entsprechend
verdünnt gekoppeltem Rezeptor erzielt werden. Wurde ein zu hohes
B0/T erreicht, erhielt man für die Standards einen sehr flachen Kurven-
verlauf, d.h. eine geringe Differenzierung zwischen den unterschiedli-
chen Konzentrationen (Dynamik war gering).





































Abbildung II.3: Beispiel einer Standardkurve des DYNOtest TRAk human,
benutzt für die Kontrolle einer TSH-R-Charge. Die Bindungen B0 - B5 entspre-
chen den Standards 0 - 5. Die Konzentration von TRAk bei 50% Bindung wird
als Intercept (IC) bezeichnet.
Nur bei richtig gewählten Verdünnungen des TSH-R-Extraktes
konnte die Einhaltung der Parameter erreicht werden. Der Intercept gibt
die Konzentration von TRAk bei 50% B/B0 an. Wurde ein sehr hoher
Intercept gemessen, wurde in der Regel zu viel und bei geringem Inter-
cept zu wenig Rezeptor an die Röhrchen gekoppelt. Zusätzlich wurden
bei jedem Assay-Ansatz Assay-interne Kontrollen mitgeführt. Für diese
Kontrollen waren die Sollwertbereiche vorgegeben.
Intercept (IC) der Standardreihe (5-7 IU/l TRAk)
IC = Achsenabschnitt x Achse bei 50% B=B0 (II.11)
mit:
B0 TSH-Bindung des Standards 0 [min 1]
B0=T prozentuale TSH-R-Bindung [%]
T Gesamtradioaktivität [min 1]
TSHT Radioaktivität des Tracers [min 1]
IC Intercept der Standardreihe [IU/l]
B TSH-Bindung eines Standards [min 1]
D Dynamik der Standardreihe [%]
B5 TSH-Bindung des Standards 5 [min 1]
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6.5 Spezifische Parameter der Zellen
Bei einem stationären Zustand im Bioreaktor wurde die Sauerstoffauf-
nahmerate einer Zellkultur mit der folgenden Formel berechnet:
OT R = OUR mit OUR = qO2  x (II.12)
mit:
OT R Sauerstoffübertragungsrate [mg/(lh)]
OUR Sauerstoffaufnahmerate [mg/(lh)]
qO2 spezifische Sauerstoffaufnahmerate [mg/(Zellenh)]
x Lebendzelldichte [Zellen/l]
Die spezifische Sauerstoffaufnahmerate qO2 wurde mit der dyna-
mischen Methode ermittelt. Dazu wurde bei einer Zellkultur mit ca.
1,0106 Zellen/ml mit reiner Luftbegasung ein pO2 von 40% einge-
stellt. Durch das Schließen von Luftzufuhr und -abfuhr resultierte eine
fallende Flanke des pO2. Nach dem Öffnen der Begasungsstrecke resul-














Steigung = OTR - OUR
Steigung = - OUR
Abbildung II.4: Auftragung der Gelöstsauerstoffkonzentration (cL) gegen die
Zeit für die Bestimmung der spezifischen Sauerstoffaufnahmerate (OUR) der
Zellinie K562 TSH-R.
Mit den Formeln II.19 und II.18 (Seite 61) wurde aus dem pO2 die
Gelöstsauerstoffkonzentration cL berechnet. Die Gelöstsauerstoffkon-
zentration wurde gegen die Zeit aufgetragen. Die Steigung im linea-
ren Bereich der fallenden Flanke ergab die Sauerstoffaufnahmerate der
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Kultur. Entsprechend ergab die Steigung im linearen Bereich der stei-
genden Flanke die Differenz aus der Sauerstoffübertragungsrate und der
Sauerstoffaufnahmerate OT R - OUR.
Anhand der Formel II.12 wurde unter Einbeziehung der Zelldichte
aus der Gesamtaufnahmerate von Sauerstoff die spezifische Sauerstoff-
aufnahmerate der Zellen qO2 berechnet.
Liegen keine Substratlimitierungen vor, ist die spezifische Wachs-







Für den zeitlichen Verlauf der Zelldichte bei konstantem Volumen gilt
im satzweisen Betrieb:
x(t) = x0  e
µt (II.14)
Die spezifischen Substratverbrauchsraten berechnen sich bei konstan-










µ spezifische Wachstumsgeschwindigkeit [d 1]
qs spezifische Substratverbrauchsrate [mg/(Zellend)]
cs Substratkonzentration [mg/l]
Bei einem kontinuierlichen Prozeß muß für die Berechnung der Ver-
brauchsraten eines Substrats die Zugabe des Substrates mit einbezogen
werden. Dies ist bei wechselnden Perfusionsraten und aufgrund der Un-
genauigkeit des Mediumflusses (Alterung Pumpenschlauch, nichtlinea-
re Pumpleistung, etc.) nur eingeschränkt möglich.
Daher wurden in der vorliegenden Arbeit die Substratverbrauchs-
raten für die Optimierung der Glukose- und Aminosäurekonzentratio-
nen im Medium nur während der exponentiellen Wachstumsphase im
Batchmodus (satzweiser Betrieb - engl. batch) bestimmt.
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7 Kultivierungssysteme
Für die Kultivierung tierischer Zellen stehen verschiedene
Kultivierungssysteme zur Verfügung. Diese unterscheiden sich sowohl
im Kulturvolumen, der erreichbaren Zelldichte als auch im Aufwand
für die Kultivierung. Je nach Kultivierungssystem ist ein einfacher
satzweiser Betrieb (Batch in Zellkulturflaschen, SuperSpinner oder
Bioreaktor) oder es sind komplexere Kultivierungsmodi (z.B. Me-
diumaustausch im Bioreaktor) möglich. In der Tabelle II.2 sind die
wesentlichen Merkmale zusammengefaßt.














pH-Wert ungeregelt pH-Wert ungeregelt pH-Wert geregelt
pO2 ungeregelt pO2 ungeregelt pO2 geregelt
7.1 Zellkulturflaschen
Zur Anzucht der Zellen aus der Kryokonservierung und für die Stamm-
haltung wurden sterile Zellkulturflaschen (Nunc) aus Polystyrol mit ei-
nem Gesamtvolumen von 50 ml, 260 ml und 800 ml eingesetzt.
Der Nachteil der Zellkulturflaschen (ZKF) liegt in der reinen Bega-
sung über die stationäre Flüssigkeitsoberfläche. Der Sauerstoff gelangt
nur durch Diffusion zu den absedimentierten Zellen. Daher konnten nur
etwa 20% des Volumens der ZKF benutzt werden. Der Gasaustausch
zwischen der Atmosphäre und der ZKF erfolgte durch das leichte Öff-
nen der Deckel.
Die ZKF wurden bei einer Temperatur von 37ÆC in einem CO2 Brut-
schrank (Heraeus) mit einer Atmosphäre von 5% CO2 und 96% Luft-
feuchtigkeit eingesetzt. Durch den CO2-Gehalt der Brutschrankatmo-




Für die Kultivierung größerer Volumen und das Erreichen von höhe-
ren Zelldichten wurde das in der AG ZKT entwickelte SuperSpinner-
System verwendet [24]. Bei diesem System trägt ein Magnetrührer
2 m mikroporöse Accurelr-Hohlfasermembran (Membrana, Wupper-
tal) mit ca. 0,02 m2 Gesamtoberfläche, die von einer Membranpumpe
mit der Brutschrankatmosphäre versorgt wird und eine blasenfreie Be-
gasung ermöglicht. Die Begasungseinheit durchmischt gleichzeitig die
Kultur, indem sie von einem Drehfeldrührer getrieben eine Taumelbe-
wegung ausführt. Dieses Kultivierungssystem ermöglichte es, mehr als
1,5106 Zellen/ml in satzweisen Kultivierungen zu produzieren. Auf-
grund der minimalen Scherkräfte und der optimalen Versorgung mit
Sauerstoff eignete sich dieses System besonders für die Anpassung von
Zellen an die Suspensionskultivierung. Aufgrund der geringen Scher-
kräfte war des weiteren eine wesentliche Reduktion von scherkraftmin-
dernden Proteinen (FCS, aber auch BSA) ohne Schädigung der Zellen
möglich.
Der SuperSpinner wurde im Brutschrank bei 37ÆC, 5% CO2 und
96% Luftfeuchtigkeit eingesetzt. Die Rührung wurde auf 30 Upm ein-
gestellt. Der SuperSpinner wurde für die Adaption der Zellen an serum-
freies Medium und die Bereitstellung von Vorkulturen für die Bioreak-
toren verwendet.
7.3 Bioreaktoren mit 2 Litern Arbeitsvolumen
In Abhängigkeit von der Zelldichte verändert sich die Sauerstoffaufnah-
me und die CO2-Produktion einer Zellkultur. Bei einem ungeregelten
System wie dem SuperSpinner kann die Gelöstsauerstoffkonzentrati-
on und der pH-Wert nicht konstant gehalten werden. Dadurch variieren
diese beiden Größen und beeinflussen den Kultivierungsverlauf.
Erst bei Bioreaktoren mit pO2- und pH-Sonden und einer Regelung
beider Parameter durch automatische Variation der Zusammensetzung
der Gaszufuhr und evtl. zusätzlicher Zugabe von Natronlauge können
pO2 und pH-Wert konstant gehalten werden.
Die Prozeßentwicklung wurde in Systemen mit 2 Litern Reaktorvo-
lumen (RV) durchgeführt. Die verwendeten 2 Liter Bioreaktoren wur-
den zur Sterilisation mit allen installierten Komponenten, wie z.B. Elek-
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troden, Schläuche und Flaschen, in einem Großraumautoklaven (Gettin-
ge) bei 121ÆC für eine Stunde dampfsterilisiert.
Die Kultivierungsbedingungen wurden auf 37ÆC, pH 7,2 und
40% pO2 eingestellt. Die Rührung erfolgte im scherkraftarmen System
mit 30 Upm und beim Reaktor mit Schrägblattrührer mit 120 Upm.
7.3.1 Bioreaktor mit Taumelrührung
Die Untersuchung der optimalen Kulturbedingungen erfolgte in einem
BF2-System mit scherkraftarmem Taumelrührer von B. Braun Bio-
tech Int. (BBI), mit ähnlichem Aufbau wie beim SuperSpinner-System
für den Brutschrank.
Die Begasung erfolgte über ca. 3 m hydrophobe Accurelr-Hohl-
fasermembran [24], mit einer Gesamtoberfläche von 0,025 m2 (bei
2,6 mm Außendurchmesser) der Mediumaustausch mit totaler Zellrück-
haltung über ca. 3,5 m (0,03 m2 Gesamtoberfläche) hydrophylisierte
Accurelmembranr [16]. Die Durchmischung der Kultur erfolgte genau
wie bei dem SuperSpinner über den Taumelrührer, auf den die Membra-
nen aufgewickelt wurden. Die Regelung von pO2- und pH-Wert wur-
de mit einem analogen System der Firma Diessel durchgeführt. Die
Gasmischung erfolgte mit präzisen thermischen Massendurchflußreg-
lern (Brooks Instruments).
Das mit der hydrophilen Membran ausgestattete System eignete
sich für die Kultivierung im Batch-, Chemostat- und Perfusionsmodus.
Wegen der besonders schonenden Rührung und der Etablierung einer
Zellrückhaltung mit Mediumaustausch (Perfusion) ohne zusätzlichen
Scherkraftstreß wurde in diesem System der optimale Kultivierungs-
prozeß ermittelt. Im Chemostatmodus (kontinuierliche Ernte mit Me-
diumzuführung) erfolgte die Mediumzuführung über die Membran und
die Ernte über ein Tauchrohr.
7.3.2 Bioreaktor mit Schrägblattrührer
In der industriellen Produktion werden Bioreaktoren mit standardisier-
ten Komponenten verwendet. Für die Untersuchung der Realisierbar-
keit des als optimal ermittelten Kultivierungsprozesses im Großmaßstab
wurde ein 2 Liter MD Reaktor von BBI verwendet.
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Anstelle der scherkraftarmen Rührung bei den Fermentern mit Tau-
melrührern wurde in diesem System ein Schrägblattrührer verwendet.
Der Anstellwinkel der Rührblätter wurde variiert, um die Durchmi-
schung der Kultur und die verursachten Scherkräfte zu variieren.
Die Begasung wurde durch einen Begasungskorb mit ca. 4 m
(0,04 m2 Gesamtoberfläche) dünnwandigem Silikonschlauch (blasen-
freie Begasung, [34]) und alternativ mit einen Begasungsring (Bla-
senbegasung) realisiert. Die Blasenbegasung ermöglicht einen höheren
Sauerstoffeintrag, verursacht jedoch auch hohe Scherkräfte.
Die Regelung von pO2- und pH-Wert wurde mit einer digitalen
Steuereinheit (DCU, engl. digital control unit) von BBI vorgenommen.
Ebenso wurden die Temperatur und die Rührung über die DCU gesteu-
ert. Die Gasmischung erfolgte bei diesem System mit präzisen Magnet-
taktventilen. Der Volumenstrom der einzelnen Gase wurde mit Rotame-
tern, die auf die zu regelnde Gasart geeicht sind, eingestellt. Bei vorge-
gebenen Gasvolumenströmen von 4 NL/h für Luft, je 3 NL/h N2 und
O2 und einem Volumenstrom von 2 NL/h von CO2 variierte bei diesem
System durch die Gasmischung der Gesamtvolumenstrom.
Für die interne Zellrückhaltung wurde ein auf der Rührerwelle in-
stallierter Spinfilter [3, 25] mit 20 µm großen Poren verwendet. Der
Spinfilter hatte einen Durchmesser von 5,8 cm bei einer Höhe von
9,9 cm. Das nahezu zellfreie Medium aus dem Spinfilter wurde über
ein Tauchrohr abgezogen.
7.4 5 Liter Bioreaktor mit Taumelrührung
Dieser Reaktor ist analog zu dem System aus Abschnitt II.7.3.1 aufge-
baut. Der 5 Liter Bioreaktor wurde ausschließlich für die Vorkultur des
100 Liter Systems eingesetzt. Die Begasung und die Durchmischung er-
folgte mit dem bereits beschriebenen Membranmodul. Bei diesem Re-
aktor wurden 15 m Membran (0,12 m2 Gesamtoberfläche) für die Be-
gasung verwendet.
Die Regelung der Kultivierungsparameter wurde mit einer
Steuereinheit von BBI vorgenommen. Die Gasmischung erfolgte mit
Magnettaktventilen analog zu dem in Abschnitt II.7.3.2 beschriebenen
System. Die Kultivierungsbedingungen wurden auf 37ÆC, pH 7,2 und
40% pO2 eingestellt. Die Rührung erfolgte mit 30 Upm.
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7.5 20 Liter Bioreaktor mit Exzenterrührung
Dieser Reaktor stellt die Erweiterung des in Abschnitt II.7.3.1 beschrie-
benen scherkraftarmen Systems auf große Reaktorvolumen dar. Der Re-
aktor wurde 1986 von Herrn Prof. Dr.-Ing. J. Lehmann in Zusammen-
arbeit mit der Firma Diessel zur blasenfreien Begasung von Zellkul-
turen mit mikroporösen Membranen entwickelt (Abbildung II.5, Refe-
renz 38).
Abbildung II.5: 20 Liter Bioreaktor mit einem externen Spinfilter (links unten
abgebildet)
Das Begasungssystem besteht aus einem eingehängten Korb mit
Membranmodulen (Gesamtoberfläche von 0,34 m2 bei 41,4 m Gesamt-
länge der hydrophoben Accurelr-Hohlfasermembran), der durch eine
Exzenterkupplung von oben angetrieben wird.
Die Rotation der Rührerwelle wird auf eine elliptische Scheibe über-
tragen. Diese versetzt wiederum einen fest an den Korb installierten fla-
chen Zylinder in eine Exzenterbewegung. Am unteren Ende des Korbes
ist für die Verstärkung des Rühreffekts ein Spiralrührer installiert.
Die Verwendung eines internen Spinfilters war aufgrund des spezi-
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ellen Rührers nicht möglich. Bei der Kultivierung zur Maßstabsvergrö-
ßerung wurde daher für die Zellrückhaltung ein externer Spinfilter ver-
wendet. Dieser externe Spinfilter mit 10 µm großen Poren (BBI, Typ 1)
wurde über ein Bohrfutter an eine Antriebseinheit angeschlossen.
Die Zellkultur wurde durch einen externen Kreislauf gepumpt (Wat-
son Marlow, 604U mit 8 mm ? Pumpenschlauch) und passierte da-
bei den externen Bereich des nach oben verschlossenen Spinfilters. Aus
dem Spinfilter wurde das Perfundat über die Hohlwelle abgezogen.
Bei diesem System erfolgte die Sterilisation des Bioreaktors durch
Aufheizen des Doppelmantels mit gespanntem Dampf. Alle fest instal-
lierten Komponenten, wie z.B. Luftfilter, wurden am Fermenter mit
Dampf sterilisiert.
Bei einem solchen System ist es nicht möglich, die komplette not-
wendige Peripherie (Inokulumflasche, Mediumzufuhr, etc.) am Fermen-
ter zu sterilisieren. Daher sind in den Deckeln von in situ sterilisierbaren
Fermentern Durchführungen vorgesehen, die mit Septen verschlossen
werden. Die getrennt im Autoklaven sterilisierten Peripheriekomponen-
ten wurden über Anstechnadeln an das System gekoppelt.
Zur Regelung des pO2 wurde bei diesem System in Abhängigkeit
von dem Sauerstoffbedarf der Kultur entweder ein Gemisch aus Luft
und Stickstoff oder aus Luft und Sauerstoff benutzt. Der pH-Wert wurde
über den CO2-Anteil in der Zuluft des Membranmoduls und die Zuga-
be von Natronlauge beeinflußt. Die Kultivierungsbedingungen wurden
auf 37ÆC, pH 7,2 und 40% pO2 eingestellt. Die Rührung erfolgte mit
45 Upm.
7.6 100 Liter Bioreaktor mit Schrägblattrührer
Dieses Biostat System (BBI) entspricht vom grundsätzlichen Aufbau
her dem in Abschnitt II.7.3.2 beschriebenen 2 Liter Bioreaktor mit
Schrägblattrührer. Der Reaktor wurde für die Versuche mit einem Be-
gasungskorb mit ca. 150 m (1,41 m2 Gesamtoberfläche) dünnwandigem
Silikonschlauch ausgerüstet.
Die Zellkultur wurde mit zwei Schrägblattrührern gerührt. Dabei
fungierte der Begasungskorb als Leitrohr, so daß im äußeren Bereich
eine abwärtsgerichtete und im Inneren des Begasungskorbes eine auf-
wärtsgerichtete Strömung entstand.
60 Kapitel II. Material und Methoden
Die Sterilisation des Reaktors erfolgte ähnlich wie beim 20 Liter Re-
aktor in situ. Bei diesem Fermenter wird jedoch der Doppelmantel indi-
rekt über einen Wärmetauscher aufgeheizt. Die Sterilisation des 100 Li-
ter Reaktors ist weitestgehend automatisiert.
Mit der DCU (digitale Steuereinheit, engl. digital control unit) wer-
den neben der Sterilisation auch die anderen Kultivierungsparameter
geregelt. Die Mischung der Gase Sauerstoff, Luft und Stickstoff erfolg-
te durch thermische Massendurchflußregler (Brooks Instruments).
Zusätzlich wurde der pH-Wert durch den CO2-Anteil in der Zu-
luft (über die Taktfrequenz eines Ventils) und die Zugabe von Natron-
lauge von der DCU geregelt. Die Kultivierungsbedingungen wurden
auf 37ÆC, pH 7,2 und 40% pO2 eingestellt. Die Rührung erfolgte mit
60 Upm.
7.7 Sauerstoffübertragungsrate eines Bioreaktors
Da in wasserähnlichen Flüssigkeiten, also auch Kulturmedien, Sauer-
stoff nur begrenzt löslich ist, muß dieses essentielle Substrat in die Zell-
kultur kontinuierlich eingetragen werden.
Ein wesentliches Merkmal eines Bioreaktors stellt daher die Sauer-
stoffübertragungsrate OT R (engl. oxygen transfer rate) dar. Diese gibt
an, in welchem Maße mit einem System der von der Zellkultur ver-
brauchte Sauerstoff (siehe Abschnitt II.6.5) in die Kultur übertragen
werden kann.
Der volumetrische Stoffübergangskoeffizient kLa charakterisiert die
Sauerstoffübertragung eines Bioreaktors und ist das Produkt des Stoff-
übergangskoeffizienten kL und der spezifischen Oberfläche a = A=V
(Austauschfläche A, Kulturvolumen V ), die für den Gasaustausch zur
Verfügung steht.
Die spezifische Oberfläche a der Begasungseinheit eines Bioreaktors
läßt sich nur bei einer Blasenbegasung durch den Gasvolumenstrom
oder die Rührerdrehzahl variieren. Für blasenfreie Begasungssysteme
ist a konstant.
Sauerstoffübertragungsrate OT R
OT R = kL a  (c  cL) (II.16)
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Um die OT R zu bestimmen, wurde zunächst der Sauerstoff aus dem
Medium ausgetragen (N2). Anschließend wurde mit Luft begast.
Es resultierte eine Kurve des steigenden pO2-Wertes. Für die Be-
rechnung der Gelöstsauerstoffkonzentration cL aus dem pO2 wird die
maximale Gelöstsauerstoffkonzentration c benötigt.
Diese als Henry-Konstante bezeichnete maximale Gelöstsauerstoff-
konzentration wurde in Näherung der realen Verhältnisse für reines
Wasser das mit Luft bei einem Druck von 1 bar überlagert wird, nach
folgender empirischen Formel berechnet:
c = 14;16 0;394 T +7;714 10 3T 2 6;46 10 5T 3 (II.18)
Daraus ergibt sich eine c-Konzentration von 6,87 mg O2/l bei 37ÆC
in luftgesättigtem Wasser. Dieser Wert wurde auch für die verwendeten
Zellkulturmedien angenommen.
Mit Hilfe der maximalen Gelöstsauerstoffkonzentration c und des
gemessenen pO2 kann mit folgender Formel die Gelöstsauerstoffkon-





pO2 Sauerstoffpartialdruck [% von c]
OT R Sauerstoffübertragungsrate [mg/(lh)]
kL Stoffübergangskoeffizient [m/h]
a spezifische Oberfläche [m 1]
kLa volumetrischer Stoffübergangskoeffizient [h 1]
c Gelöstsauerstoffkonzentration in [mg/l]
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Der logarithmierte Konzentrationsterm (Formel II.17) wurde gegen
die Zeit aufgetragen (Abbildung II.6). Die Steigung der erhaltenen






















Abbildung II.6: Logarithmische Auftragung zur kLa-Bestimmung
8. Neu etablierte Produktionsanlage 63
8 Neu etablierte Produktionsanlage
Die anhand der Resultate der Prozeßoptimierung geplante und später
etablierte Produktionsanlage für rekombinanten humanen TSH-R be-
steht aus den Zellkulturfermentern für die Anzucht der K562 TSH-R
Zellen und den Anlagen für die Aufarbeitung des TSH-R.
Die komplette Prozeßentwicklung für die optimale Kultivierung
der K562 Zellen und das Design der Fermenteranlage wurde an der
AG ZKT vorgenommen. Anhand der dort erzielten Resultate wurde der
genaue Aufbau der Fermenteranlage (interne Spinfilter, Druckregelung,
etc.) festgelegt.
Die Aufarbeitung der K562 TSH-R Zellen im Großmaßstab wurde
separat bei InVivo in Kooperation mit externen Partnern entwickelt. Aus
den Resultaten dieser Versuche wurde die Planung der Anlagen abge-
leitet. Für den Aufschluß der Zellen wurde eine Kugelmühle verwendet.
Die Abtrennung der Zellen und die notwendige abschließende Zentri-
fugation mit hohen Beschleunigungen wurde mit einer Durchlaufzen-
trifuge durchgeführt.
8.1 Fermenteranlage
Die Fermenteranlage besteht aus einem 5 Liter Vorkultur- (C5) und ei-
nem 30 Liter Produktionsreaktor (C30). Beide Bioreaktoren sind Bio-
stat C Laborfermenter (BBI) mit DCU3 Technik (Abbildung II.7). Alle
für die Sterilisation, die Eichung von Elektroden und Pumpen und die
Prozeßsteuerung notwendigen Schritte werden direkt über die in Fließ-
bildern dargestellten Regler- und Parametergrafiken vorgenommen.
Die Grundgeräte beinhalten ein Thermostatensystem mit Elektrohei-
zung und Kühlung über einen Wärmetauscher. Die Fermenter werden in
situ sterilisiert (vgl. Abschnitte II.7.5 und II.7.6). Für die Nachsterilisa-
tion der Probenahmeventile und der Gleitringdichtung wird mit einem
Dampferzeuger gespannter Reinstdampf bereitgestellt.
Bei den beiden Biostat C Fermentern erfolgt die Rührung über
Schrägblattrührer. Je nach Ausstattung der Fermenter können zwei oder
drei dieser Schrägblattrührer verwendet werden. Als Sonderkonfigura-
tion erfolgt der Antrieb der Rührerwelle von unten.
Die Begasung erfolgt blasenfrei über einen Begasungskorb mit
64 Kapitel II. Material und Methoden
Abbildung II.7: Neu aufgebaute Fermenteranlage
dünnwandigem Silikonschlauch. Bei dem C5 werden ca. 10 m Silikon-
schlauch mit einer Gesamtoberfläche von 0,09 m2 und bei dem C30 ca.
24 m Silikonschlauch mit 0,23 m2 Gesamtoberfläche verwendet. Der
Begasungskorb ist bei beiden Anlagen am Fermenterdeckel befestigt.
Die in der Zuluft- und Abluftstrecke befindlichen Sterilfilter können
durch das Anstechen eines Filters in den Luftstrecken kurzfristig er-
setzt werden. Wenn ein Filter verblockt ist, kann dieser somit ersetzt
und separat sterilisiert werden.
Bei einer Begasung über einen dünnwandigen Silikonschlauch kann
kein ausreichender Austrag für das bei hohen Zelldichten stark pro-
duzierte CO2 erzielt werden. Daher wurde gerade für das Hochzell-
dichteverfahren eine starke Überströmung des Kopfraumes mit Druck-
luft verwendet. Für die Begasung wurde ein integrierter Begasungskorb
(Gasgemisch) installiert. Die Einstellung des pO2 in der Kultur erfolgte
durch Regelung mit N2 und O2. Der pH-Wert wurde durch eine Rege-
lung mit CO2 und Natronlauge konstant gehalten.
Für die Zellrückhaltung im Perfusionsbetrieb wurden bei beiden Sy-
stemen interne Spinfilter (20 µm Porengröße) mit separatem Antrieb
von oben etabliert. Der Spinfilter des C5 hat einen Durchmesser von
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5,8 cm und eine Höhe von 17 cm. Bei dem C30 wurde ein Spinfilter mit
13 cm Durchmesser und 76,5 cm Höhe installiert. Der separate Antrieb
der Spinfilter erlaubt die Entkopplung der Rührung von der Zellrück-
haltung.
Während des Perfusionsbetriebes wurde der Füllstand des Reaktors
über einen Füllstands-Sensor überwacht. Die Abführung des Perfundats
(Ernte) erfolgte kontinuierlich. Die Geschwindigkeit der Ernte-Pumpe
(505 U/RL, 0-220 Upm, Watson Marlow) wurde über die DCU3 ein-
gestellt. Für die Aufrechterhaltung des Kulturvolumens wurde frisches
Medium zugeführt (Zulauf). Die an der DCU3 eingestellte Zulauf-
Pumpe (505 U/RL, 0-220 Upm, Watson Marlow) wurde dabei mit der
maximal 1,2-fachen Drehzahl der Ernte-Pumpe gefahren. Dadurch er-
höhte sich kontinuierlich das Kulturvolumen, bis der Füllstands-Sensor
erreicht wurde und die Pumpe für einen festgelegten Zeitraum abschal-
tete. Durch dieses System lief das Reaktorvolumen immer wieder gegen
den Füllstands-Sensor. Durch die Minimierung der Differenz zwischen
Mediumzulauf und Perfundatablauf konnte eine möglichst große Zy-
klusdauer eingestellt werden.
Die Kontrolle der Perfundatabführung erfolgte über eine Wägung
des Perfundats. Damit wurde die Einhaltung der vorgegebenen Per-
fusionsrate und auch die Integrität der Perfundatleitung kontrolliert.
Um auch die Mediumzuführung kontrollieren zu können, wurde am
Leitrechner das Füllstands-Signal visualisiert. Bei einer korrekten
Mediumzu- und abführung erschien in regelmäßigen Abständen das
Füllstands-Signal.
Bei beiden Systemen wurde für die Kultivierung eine Temperatur
von 37ÆC, pH 7,2 und 40% pO2 verwendet. Die Rührer- und Spinfil-
terdrehzahlen wurden in beiden Systemen optimiert. Die Gasvolumen-
ströme wurden entsprechend dem Kulturvolumen des jeweiligen Fer-
menters eingestellt.
8.1.1 Der 5 Liter Vorkulturfermenter
Beim 5 Liter Reaktor wurde der Gasvolumenstrom des Begasungskor-
bes an einem Rotameter eingestellt. Die Gasmischeinheit mischte die
Einzelgase nicht parallel, sondern in linear folgenden Phasen. Durch
die Länge der einzelnen Gasphasen wurde das Mischverhältnis geregelt.
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Eine Durchmischung der Gasphasen erfolgte aufgrund der kurzen Takt-
zeiten in den Zuluftfiltern und dem Begasungskorb. Mit diesem System
konnte ohne Verwendung von Massenflußreglern ein konstanter Gas-
volumenstrom realisiert werden. Dies war notwendig, da mit Hilfe ei-
nes Ventils in der Begasungskorb-Abluft ein konstanter Überdruck im
Korb von 80 - 120 mbar eingestellt wurde. Der Begasungskorb wur-
de mit 12 NL/h durchströmt. Der Kopfraum wurde für einen optimalen
Austrag des CO2 mit bis zu 180 NL/h Luft überströmt. Durch ein Ven-
til in der Kopfraumabluft wurde im Kopfraum ein Überdruck von ca.
100 mbar erzeugt.
Für den Transfer der Vorkultur aus dem 5 Liter Fermenter in den
30 Liter Fermenter wurde ein Transferschlauch an das Bodenablaßven-
til des 5 Liter Fermenters und einen Seitenstutzen des 30 Liter Fermen-
ters angeschlossen und in situ sterilisiert. Durch leichten Überdruck im
5 Liter Fermenter wurde die Kultur überführt.
Der Vorkulturfermenter wurde so geplant, daß der gesamte Kultivie-
rungsprozeß in diesem System getestet und validiert werden konnte. Die
Leistungsfähigkeit der Systemkomponenten entspricht der des Produk-
tionsfermenters. In diesem System erfolgte die Rührung mit 70 Upm.
Der Spinfilter wurde mit 110 Upm angetrieben.
8.1.2 Der 30 Liter Produktionsfermenter
Der Produktionsfermenter stellt grundsätzlich die gleichen Systeme wie
der Vorkulturfermenter bereit. Die Ausführung einzelner Systemkom-
ponenten wurde jedoch beim 30 Liter Fermenter erweitert.
Die Begasung erfolgte ebenfalls blasenfrei über einen Begasungs-
korb mit dünnwandigem Silikonschlauch. Der Gesamtvolumenstrom
wurde jedoch an der DCU3 eingestellt. Der Regler des Gesamtvolumen-
stromes und die Regler für den pO2- und den pH-Wert steuern Massen-
flußregler für Luft, O2, CO2 und N2.
Mit diesem System wurde eine konstante Einhaltung eines vorge-
gebenen Gesamtvolumenstromes von 60 - 120 NL/h ermöglicht. Die
Regelung des pO2 über Massenflußregler erzeugt zudem ein geglättetes
pO2-Reglersignal (kurzfristige Reglerschwankung unter 0,5%), anhand
dessen der Wachstumsverlauf der Zellkultur kontrolliert werden konn-
te. Bei gleichen Kultivierungsbedingungen konnte anhand dieses pO2-
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Reglersignals eine Abschätzung der Zelldichte vorgenommen werden.
Die Druckregelung beim 30 Liter Fermenter ist wesentlich ge-
nauer als beim Vorkulturfermenter. Es wurde ein Begasungsschlauch-
überdruck erzeugt, indem bei der getrennten Kopfraumbegasung (bis
480 NL/h Luft) manuell ein Druck von ca. 100 mbar vorgelegt wurde.
Der Kopfraumdruck wurde von einem Sensor gemessen. Ein spezieller
Druckregler regelte mit Hilfe eines Regelventils in der Begasungskorb-
abluft die Differenz zwischen Kopfraum- und Schlauchinnendruck von
80-120 mbar. In diesem System erfolgte die Rührung mit 36 Upm. Der
Spinfilter wurde mit 60 Upm angetrieben.
Die Ernte wurde bei beiden Fermentern steril über das Bodenab-
laßventil vorgenommen. Dazu wurde eine Erntetonne mit einem An-
schlußstück für das Bodenablaßventil separat in einem Autoklaven ste-
rilisiert. Nach der Ankopplung wurde der unsterile Verbindungsbereich
mit Dampf nachsterilisiert. Die sterile Ernte wurde sowohl in Hinblick
auf eine weitere Verwendung der Zellkultur als auch zur Sicherstellung
der Sterilität des Produktionsprozesses vorgenommen.
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8.2 Produktaufarbeitung
Die Aufarbeitung des TSH-R wird in Abschnitt II.6.4.3 näher beschrie-
ben. Aufgrund der großen Volumen wurde jedoch bei der Produktion
von TSH-R-Chargen für die Zentrifugation eine Durchlaufzentrifuge
verwendet. Der Zellaufschluß bei nahezu konstanter Temperatur ist bei
großen Volumen nicht mit Ultraschallsonden in statischen Systemen
realisierbar. Daher wurde eine Kugelmühle verwendet.
Der TSH-Rezeptor ist bei Temperaturen über 4ÆC nicht stabil. Da-
her war die Qualität des erzeugten Rezeptors abhängig vom genauen
Vorgehen bei der Aufarbeitung. Nur durch ein hochgradig optimier-
tes und festgelegtes Vorgehen konnte die Produktion von hochquali-
tativen und chargenkonsistenten TSH-R-Extrakt sichergestellt werden.
Alle Arbeitsschritte erfolgten unter Kühlung mit Eis oder einem Kühl-
aggregat, bzw. im Kühlraum.
8.2.1 Zentrifugation mit einem Durchlaufrotor
Für die bei der Aufarbeitung des TSH-R-Extraktes notwendigen Zen-
trifugationsschritte wurde eine Kühlzentrifuge mit Durchflußrotor ver-
wendet (Avanti J-20, Durchflußrotor JCF-Z, Beckmann Coulther). Für
die sichere Handhabung dieser Zentrifuge wurden in Ergänzung der
Herstellervorschriften genaue Anweisungen festgelegt. Dies war not-
wendig, da es mehrfach zu Leckagen des Durchflußrotors gekommen
war. Die Anweisungen sind in die für die Produktion des TSH-R-
Extraktes gültigen Herstellungsvorschriften integriert worden.
Vor dem Zusammenbau des Durchflußrotors nach Herstelleranga-
ben wurden, nach den überarbeiteten Vorschriften, alle Teile gründlich
mit Reinstwasser gereinigt und abgetrocknet. Anschließend wurden die
Grenzflächen zwischen statischen und rotierenden Teilen mit Spezial-
fett beschichtet. Bei dem Zusammenbau mußte auf die Vermeidung von
Verkantungen und eine akkurate Befestigung der Teile geachtet werden.
Die Zuführungsstrecke der Zentrifuge wurde mit einer Blasenfalle
und einem Druckmesser ausgestattet. Dadurch konnten Einträge von
Luftblasen verhindert und die Druckverhältnisse kontrolliert werden.
Nachdem der Durchlaufrotor zusammengebaut war, wurde er in die
Zentrifuge eingesetzt. Sowohl für die Vermeidung der Erwärmung des
Produktes als auch für eine einwandfreie Funktion (Dichtigkeit, Ab-
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scheidung) war eine rechtzeitige Kühlung des Rotors notwendig. Kühl-
te der Rotor erst im Betrieb ab, kam es aufgrund der unterschiedlichen
temperaturabhängigen Ausdehnungen zu Undichtigkeiten.
Für eine optimale Abkühlung wurde der Rotor bei 200 Upm und 2 -
8ÆC vorgekühlt. Die Abscheidung der Zellmasse aus der Zellkultur er-
folgte bei 1.500g und 2 - 8ÆC mit einer Durchsatzrate von 500 ml/min.
Vor der Erhöhung der Drehzahl über 800 Upm mußte der Rotor durch
Rückspülen von Luftblasen befreit werden. Nur bei einer vollständigen
Evakuierung konnte eine sichere Funktion gewährleistet werden.
Die Erntemenge von 1,01011 Zellen wurde festgelegt, da der Ro-
tor mit dem verwendeten Einsatzstück ohne Zwischenleerung maximal
etwas mehr als diese Zellmasse aufnehmen konnte. Nachdem die Ernte
abzentrifugiert war, wurde der Rotor ausgebaut, geöffnet und das Pel-
let nach dem Anlösen (vgl. Abschnitt II.6.4.3) in kaltem Waschpuffer
aufgenommen. Während die Zellsuspension bei 2 - 8ÆC unter Rühren
resuspendiert wurde, erfolgte eine komplette Reinigung und der erneu-
te Zusammenbau des Rotors.
Die Zellsuspension mußte nach der Dauer des Rührens erneut ab-
zentrifugiert werden. Dabei wurden jedoch 10.000g benutzt. Es wur-
de entsprechend dem ersten Zentrifugationsschritt vorgegangen. Jedoch
mußte die bei 10.000g erfolgende Evakuierung des Zentrifugeninnen-
raums abgewartet werden, bevor eine sichere Zentrifugation möglich
war. Bei der hohen Drehzahl war eine Reduktion der Geschwindigkeit
auf unter 1000 Upm vor der Entleerung des Rotors notwendig.
Nach zwei Waschschritten mit anschließender Zentrifugation erfolg-
te die Präparation der Zellen (siehe nächster Abschnitt). Der TSH-R-
Extrakt mit den enthaltenden Zelltrümmern wurde sofort nach dem Auf-
schluß bei 39.900g (maximale Zentrifugenleistung) und 4ÆC zentrifu-
giert und der Überstand in einer gekühlten Ernteflasche aufgefangen.
Für diesen Zentrifugationsschritt bei 20.000 Upm war eine beson-
dere Beachtung des genauen Vorgehens beim Zusammenbau und der
Verwendung notwendig. Der Eintrag nur geringster Mengen Luft ver-
ursachte teilweise eine Leckagen des Rotors. Dadurch wurde entweder
keine Abscheidung erzielt, oder der TSH-R-Extrakt ging in den Rotor-
raum verloren.
Direkt nach der Zentrifugation wurde der gekühlte TSH-R-Extrakt
mit gekühlter 10%iger BSA-Lösung auf eine Konzentration von
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1% BSA eingestellt. Nach kurzem Rührern (unter ständiger Kühlung)
wurde der Extrakt in vorgefrostete 50 ml-Tubes aliquotiert und bei
-80ÆC eingefroren (siehe auch Abschnitt II.6.4.3).
8.2.2 Präparation der Zellen mittels Kugelmühle
Für sehr große Volumina war ein Aufschluß mit Ultraschallsonden
oder einer French Press wenig praktikabel. Es wurde daher in umfang-
reichen Vorversuchen die Verwendung einer Kugelmühle (Dispermat
SL-C 5-125, VMA Getzmann) mit angeschlossenem Kryostaten getes-
tet.
Bei Kugelmühlen (LPM, Laborperlmühle) gibt es je nach Füllgrad
zwei unterschiedliche Arten des Zellaufschlusses. Wird die Kugelmüh-
le bis ca. 80% des Mahlkammervolumens befüllt, erfolgt der Zellauf-
schluß durch die Reibung zwischen den Perlen. Wird die Mahlkammer
nur zu ca. 60% mit Mahlperlen befüllt, erfolgt der Zellaufschluß haupt-
sächlich durch die Kollision der stark beschleunigten Mahlperlen mit
den Zellen. Der Aufschluß durch Stoßeffekte ist in der Regel wesent-
lich schonender für das biologische Material.
Die LPM (125 ml Mahlkammervolumen) wurde mit 80 ml Mahl-
perlen (Keramikperlen, 0,8 - 1,2 mm Durchmesser) befüllt und über
einen angeschlossenen Kryostaten (Einstellung -15ÆC) für ca. 3 Stun-
den auf 2 - 4ÆC vorgekühlt. Dabei wurde die LPM bei 300 Upm mit
250 ml/min kaltem Reinstwasser gespült (Kreislauf mit Reinstwasser-
Vorlage im Eisbad).
Vor dem Aufschluß der Zellen wurde die LPM kurz mit gekühltem
Extraktionspuffer gespült, um das Reinstwasser zu verdrängen. Direkt
vor Beginn des Zellaufschlusses wurde die Drehzahl der Kugelmühle
auf 6000 Upm erhöht (maximale Leistung). Die Suspension wurde mit-
tels einer Schlauchpumpe (505 U/RL, 0-220 Upm, Watson Marlow) bei
einem Durchsatz von 250 ml/min durch die LPM in ein gekühltes Ernte-
gefäß passagiert. Nach dem Aufschluß der Zellen wurde der den TSH-R
enthaltende Zellextrakt sofort abzentrifugiert.
Kapitel III
Ergebnisse und Diskussion
Das Ziel der vorliegenden Arbeit war die Entwicklung und Etablierung
eines sicheren und effizienten Produktionsprozesses für den in der re-
kombinanten Zellinie K562 TSH-R exprimierten rekombinanten huma-
nen Rezeptor des schilddrüsenstimulierenden Hormons.
Im folgenden Abschnitt wird die Adaptierung der hochproduktiven
K562 TSH-R Zellen an serumfreies Medium beschrieben. In diversen
Arbeiten wurde die Möglichkeit einer serumfreien Kultivierung von
Leukämiezellen und auch speziell der Zellinie K562 beschrieben. Aus-
gehend von diesen Arbeiten sollte versucht werden, ein kostengünstiges
und für die Produktivität optimales Medium zu entwickeln.
Unter Verwendung der serumfrei adaptierten Zellen wurde die im
zweiten Abschnitt beschriebene Untersuchung der optimalen Kultivie-
rungsparameter durchgeführt. Durch die Wahl eines scherkraftarmen
Kultivierungssystems wurde das Wachstumsverhalten unter Ausschluß
von Störgrößen (z.B. Scherkräfte) untersucht.
Der dritte Abschnitt faßt die Entwicklung des optimalen Produkti-
onsprozesses zusammen. Die Prozeßentwicklung wurde mit einer ersten
Pilotproduktion (Maßstabsvergrößerung) und der daraus resultierenden
Planung der neuen Produktionsanlagen abgeschlossen.
Nach dem Abschluß der Entwicklungsarbeiten wurde der optimierte
Prozeß etabliert. Im vierten Abschnitt werden der Aufbau des Prozesses
und die Ergebnisse der Pilotproduktionen dargestellt.
Abschließend werden im fünften Abschnitt die herkömmlichen Pro-
duktionsstrategien mit dem optimierten Prozeß verglichen.
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1 Serumfreie Adaption und Mediumoptimierung
Vor Beginn der Prozeßentwicklung war die den TSH-Rezeptor expri-
mierende Zellinie K562 TSH-R nicht auf den Einfluß des Kultivierungs-
mediums und der Kultivierungsbedingungen untersucht worden. Die
Kultivierung erfolgte in einem nicht optimierten Medium mit 10% FCS.
Für K562 wurde mehrfach beschrieben, daß FCS eine Ausdifferen-
zierung vom Status der undifferenzierten Stammzellen hin zu Erythro-
zyten verursachen kann [60,61]. Aufgrund der BSE-Problematik ist der
Einsatz von FCS mit Risiken für die Prozeß- und Produktsicherheit ver-
bunden. Des weiteren erfordert die Verwendung von Serum bei wech-
selnden FCS-Chargen eine jeweilige Validierung des Einflusses auf das
Wachstumsverhalten und die Produktqualität. Unter dem Gesichtspunkt
einer Produktion unter Qualitätssicherungsnormen ist FCS daher sehr
problematisch. Zusätzlich stellte das mit 10% im Standardmedium rela-
tiv hoch supplementierte FCS einen wesentlichen Faktor der Medium-
kosten dar.
Aus diesen Gründen ergab sich als erstes Ziel der Prozeßentwick-
lung der Versuch einer Adaption an serumfreies Medium. Die Kulti-
vierung von Leukämiezellen in serumfreiem Medium wurde bereits be-
schrieben [69,79], jedoch dienten diese Versuche der Untersuchung des
Einflusses von Substanzen auf das Zellwachstum und die Ausdifferen-
zierung in Hinblick auf das Verständnis und eine mögliche Therapie
von Blutkrebs. Es lagen keine Informationen über den Einfluß von Me-
diumbestandteilen auf die Expression in stabil transfizierten Leukämie-
zellinien vor. Ebenso existierten keine Daten über eine Produktion von
rekombinanten Proteinen mit dieser Zellinie im Bioreaktor.
Daher ergab sich als zweites wesentliches Teilziel die Untersuchung
des Einflusses der Mediumzusammensetzung auf die Expression und
Qualität des TSH-R. Im Rahmen der Prozeßentwicklung sollte ein defi-
niertes Medium mit optimaler Förderung des Wachstums und der Pro-
duktbildung entwickelt werden. Die Kultivierung im Medium ohne FCS
sollte im weiteren Verlauf der Arbeiten die Entwicklung eines kosten-
günstigen und sicheren Produktionsprozesses ermöglichen. Im Rahmen
der Untersuchung zur effizienten Produktion im Bioreaktor wurde das
Medium daher kontinuierlich an die veränderten Substratverbrauchsra-
ten angepaßt.
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1.1 Serumfreie Adaption
Die Zellen wurden zunächst im serumhaltigen Standardmedium für
die Etablierung einer Arbeitszellbank kultiviert (Tabelle A.1). Nach-
dem ausreichend Zellen vorhanden waren, wurde die Kultur im
SuperSpinner [24] expandiert.
Da die Zellen aus dieser Kultivierung ein extrem gutes Wachstums-
verhalten zeigten (97,6% Viabilität bei 0,83 Tagen Verdopplungszeit),
wurden in der exponentiellen Wachstumsphase ca. 80 ml der Kultur
bei einer Zelldichte von 5,0105 Zellen/ml für die serumfreie Adap-
tion entnommen.
Die Zellkultur wurde zunächst zweimal in serumfreiem Adaptions-
medium (Tabelle A.2) gewaschen und dann in Zellkulturflaschen mit
einer Zelldichte von 1,0106 Zellen/ml angesetzt. Dieses Medium be-
ruhte auf den Aminosäurekonzentrationen des ursprünglichen Mediums
mit Serum (Tabelle A.1). Dieses Medium hatte eine HSA-Konzentration
von 2 g/l. Es wurde zunächst HSA anstelle von BSA verwendet, um für
die K562-Zellen (humane Leukämiezellinie) möglichst zu den physio-
logischen Bedingungen ähnliche Zustände zu schaffen.
An den folgenden drei Tagen wurden die Kulturen 1:1 ausverdünnt.
Aufgrund der anfänglich reduzierten Teilungsrate nahm dadurch die
Zelldichte langsam ab. Bei einer am Mikroskop abgeschätzten Verdopp-
lungszeit von 1,1 bis 1,3 Tagen ergab sich beim ersten Splitten eine Zell-
dichte von 7,0105 Zellen/ml, am zweiten Tag von 6,0105 Zellen/ml
und am dritten Tag von 4,0105 Zellen/ml. Um eine Beeinflussung der
Kultur zu vermeiden, wurde keine Probenahme und Analytik vorge-
nommen.
Am vierten Tag wurde ein Teil der Kultur gepoolt und die Zell-
zahl bestimmt. Anschließend wurden die Zellen in Medium mit re-
duziertem HSA-Gehalt (1,5 g/l und 0,1 g/l) überführt und auf ca.
2,0105 Zellen/ml ausverdünnt. Während die Kultur mit 1,5 g/l HSA
weiterhin bei hohen Viabilitäten verblieb, waren im Ansatz mit 0,1 g/l
nach sieben Tagen keine viablen Zellen mehr vorhanden.
In einem weiteren Schritt wurden nach sieben Tagen die Zellen aus
dem Ansatz mit 1,5 g/l HSA in Medium mit 0,65 g/l respektive 0,2 g/l
HSA angesetzt. Es zeigte sich bei der verminderten HSA-Konzentration
erneut eine geringere Zellzahl und Viabilität (Abbildung III.1). Bei
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7,0105 Zellen/ml (0,65 g/l HSA) bzw. 5,0105 Zellen/ml (0,2 g/l
HSA) wurde die Kultur ausverdünnt, um eine optimale Substratversor-
gung in dem noch nicht bedarfsgerecht angepaßten Medium sicherzu-
stellen (Abbildung III.1, Zeitpunkt a).
Während der Kultivierung in den Zellkulturflaschen wurden kei-
ne Probenahmen durchgeführt, um das Wachstum nicht zu beeinflus-
sen. Für die bedarfsgerechte Anpassung des Mediums wurde die Adap-
tierung zum frühest möglichen Zeitpunkt in einem SuperSpinner fort-
gesetzt. Für die Versuche wurde das Anfangsmedium mit 0,65 g/l HSA
verwendet (Tabelle A.2). Die Zellen wurden mit einer Zelldichte von
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Abbildung III.1: Vergleichskultivierung mit serumfreiem Adaptionsmedium
und verschiedenen HSA-Konzentrationen in einem wiederholten Batch (A, B).
Zum Zeitpunkt a wurde die Kultur ausverdünnt.
Nach zwei Tagen wurde das Volumen auf 900 ml erhöht und da-
mit die Zelldichte von ca. 6,0105 Zellen/ml auf 2,0105 Zellen/ml
verringert. Nach weiteren drei Tagen waren die Zellen auf
6,3105 Zellen/ml angewachsen. Der SuperSpinner wurde anschlie-
ßend mit dem serumfreien Medium der 1. Stufe ausverdünnt (Tabelle
A.3). Das hier verwendete Medium wurde anhand der Aminosäu-
reverbrauchsraten aus der Kultivierung mit serumhaltigen Medium
angepaßt. Zusätzlich wurde HSA durch BSA ersetzt und dessen Kon-
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zentration noch einmal leicht von 0,65 g/l auf 0,5 g/l reduziert. Der
Hauptgrund des Wechsels zu BSA lag in der einfacheren Beschaffung
zu günstigeren Konditionen als dies bei HSA möglich war.
Ab diesem Zeitpunkt wurde aufgrund des guten Wachstumsverhal-
tens mit der Verlaufsanalytik der zunächst zweifach wiederholten Kul-
































































Abbildung III.2: Kultivierungen im SuperSpinner mit serumfreiem Medium.
In einem wiederholten Batch (A, B) wurden unterschiedliche Saturationszell-
dichten und Glukoseendkonzentrationen festgestellt (a, b).
Mit einer Verdopplungszeit in der exponentiellen Phase von 0,77 Ta-
gen und einer Endzelldichte von 8,93105 Zellen/ml bei 91,3% Via-
bilität wurden beim ersten Teilbatch bereits sehr gute Resultate er-
zielt. Die in der exponentiellen Phase dieser Kultivierung gemessenen
Substratverbrauchsraten wurden für eine Mediumanpassung verwendet
(Medium der 2. Stufe, Tabelle A.5).
Im zweiten Teilbatch wurde trotz der höheren Endkonzentration von
1,7 g/l Glukose nur eine Saturationszelldichte von 6,48105 Zellen/ml
bei 78,5% Viabilität erreicht. Im zweiten Batch betrug die Verdopp-
lungszeit in der exponentiellen Phase 0,89 Tage. Damit lagen die Ver-
dopplungszeiten im Bereich der Kultivierung mit FCS. Offensichtlich
versorgte jedoch das zu diesem Zeitpunkt verwendete Medium die Zel-
len nicht ausreichend für eine höhere Saturationszelldichte. Eine Gluko-
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selimitierung konnte für beide Kultivierungen ausgeschlossen werden.
Auf der Grundlage dieser Resultate konnte die serumfreie Adaption
als abgeschlossen betrachtet werden. Das zu diesem Zeitpunkt verwen-
dete Medium gewährleistete hohe Teilungsraten, jedoch keine hohen
Endzelldichten. Daher wurde im weiteren Verlauf der Prozeßentwick-
lung das Medium an die gemessenen Substratverbrauchsraten angepaßt.
1.2 Mediumoptimierung
Die während der Kultivierung mit FCS im SuperSpinner gemessenen
Aminosäure- und Glukoseverbrauchsraten wurden für die Erstellung
des serumfreien Mediums der 1. Stufe verwendet (Tabelle A.3). Bei
der Adaption der Zellen an serumfreies Medium hatte sich gezeigt, daß
trotz geringer Verdopplungszeiten keine hohen Saturationszelldichten
mit dem Medium erreicht werden konnten. Daher wurde das Medium
in Abhängigkeit der Substratverbrauchsraten der ersten beiden serum-
freien Kultivierungen im SuperSpinner angepaßt (2. Stufe, Tabelle A.4).
Bei den Kultivierungen wurde eine Glukoseverbrauchsrate in der ex-
ponentiellen Phase von 10 - 16,1 µmol/d1,0106 Zellen ermittelt. Für
die Versorgung von 5,0106 Zellen/ml für einen Tag hätte die Glu-
kosekonzentration im Medium entsprechend auf 9 - 14,5 g/l Glukose
festgelegt werden müssen. Die Zugabe von hohen Glukosemengen er-
höht jedoch die Osmolalität des Mediums. Gerade bei dem bereits stark
supplementierten Medium (z.B. Aminosäuren, Salze, etc.) wird durch
die hohen Konzentrationen gelöster Stoffe schon eine hohe Osmolalität
erreicht. Zusätzlich wird bei hohen Glukosekonzentrationen sehr viel
Laktat gebildet. Die Glukosekonzentration im Medium wurde daher auf
4,5 g/l festgelegt.
Mit diesem Medium wurden die ersten Kultivierungen im scher-
kraftarmen Bioreaktor durchgeführt (Abschnitt III.2). Bei einem drei-
fach wiederholten Batch (Medium der 2. Stufe) wurde zunächst
das Wachstumsverhalten unter Standardbedingungen untersucht (Ab-
schnitt III.2.1, dreifach wiederholter Batch). Es zeigte sich, daß bereits
mit dem Medium der 2. Stufe ein zu den Kultivierungen mit FCS ver-
gleichbares Wachstumsverhalten erreicht werden konnte.
In dem zweitem und dritten Teilbatch wurde der Einfluß einer erhöh-
ten NaHCO3-Konzentration im Medium, der Zugabe eines Vitaminkon-
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zentrats und Glukosesupplementation untersucht. Da sich kein signifi-
kant positiver Effekt auf das Zellwachstum zeigte, wurde im weiteren
Verlauf auf die erhöhte Zugabe von NaHCO3 und Vitaminen verzichtet.
Glukose wurde nur bei auftretenden Limitierungen zugegeben.
Die bei den Kultivierungen im Bioreaktor erfaßten Substratver-
brauchsraten wichen stark von denen im SuperSpinner gemessenen
Werten, sowohl der Kultivierung mit als auch ohne FCS, ab (Abbil-
dung III.3, SuperSpinner, BF2-Reaktor). Daher wurde aus den Ergeb-
nissen das Medium der 3. Stufe erstellt (Tabelle A.5). Dieser Punkt wird
in der Diskussion näher erläutert.
Zu diesem Zeitpunkt wurden die ersten Analysen des TSH-
Rezeptors durchgeführt, um den Einfluß der Kultivierungsbedingungen
und der Mediumformulierung auf die Rezeptorqualiät zu überprü-
fen. Die im Vergleich zur Kultivierung mit serumhaltigem Medium
signifikant erhöhte Rezeptorqualität (fast 4-fach erhöht, siehe Ab-
schnitt III.2.1) sprach bereits für einen positiven Einfluß des bedarfs-
gerecht angepaßten serumfreien Mediums auf die Produktbildung.
Beim Einsatz des aktuellen Mediums für die Entwicklung eines op-
timalen Kultivierungsprozesses konnten bereits bei den ersten Batchen
die sehr guten Resultate der ersten Kultivierung reproduziert werden
(Rezeptorqualität war mehr als 5-fach erhöht, siehe Abschnitt III.2.2).
Es zeigte sich jedoch, daß für das Erreichen von sehr hohen Zelldichten
im Perfusionsmodus ein hoher Mediumeinsatz notwendig war. Daher
erfolgte eine weitergehende Optimierung.
Die Mediumoptimierung wurde während der weiteren Entwick-
lungsarbeiten im MD-Reaktor fortgesetzt (Abschnitt III.3). Für alle
Kultivierungen wurden die Substratverbrauchsraten überprüft. Zusätz-
lich wurde der Einsatz des Scherkraftminderers Pluronicr F68 und des
Schaumreduzierers Antifoamr C getestet. Da sich kein negativer Effekt
dieser beiden Supplemente zeigte, konnten die Substanzen für weitere
Versuche verwendet werden.
In diesem Reaktorsystem (MD-Reaktor) zeigte sich, unabhängig von
den Supplementen Pluronicr F68 und Antifoamr C, eine deutliche Ver-
änderung der Substratverbrauchsrate von Arginin und geringfügige Ver-
änderungen der Substratverbrauchsraten der anderen Aminosäuren im
Vergleich zu der Kultivierung im SuperSpinner und dem BF2-Reaktor
(Abbildung III.3). Da sich die Kultivierungsbedingungen (pH, pO2,
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Temperatur) nicht von denen im scherkraftarmen System unterschie-
den, mußte von einem direkten Einfluß zunächst unbekannter Faktoren
ausgegangen werden. Die Thematik wird in der Diskussion näher erläu-
tert. Die ermittelten Substratverbrauchsraten wurden für die Anpassung





















































































































































SuperSpinner Batch (10% FCS) SuperSpinner Batch (ohne FCS)
BF2-Reaktor Batch A (ohne FCS) BF2-Reaktor Batch B (ohne FCS)
MD-Reaktor Batch A (ohne FCS) MD-Reaktor Batch B (ohne FCS)
a
b
Abbildung III.3: Aminosäureverbrauchsraten der Kultivierung mit serum-
haltigem oder serumfreiem Medium in verschiedenen Kultivierungssystemen.
Prolin wurde getrennt erfaßt, jedoch kein Verbrauch festgestellt. Cystin und
Cystein wurden nicht gemessen.
Die finale Optimierung des Mediums (Tabelle A.7) erfolgte auf
der Grundlage der Kultivierungen im optimierten Reaktorsystem
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(Abschnitt III.3.2, erster Batch im Perfusionsmodus). Da dieses System
vom Aufbau der später etablierten Produktionsanlage entspricht, konnte
diese Mediumrezeptur (nach erfolgter Kontrolle der Verbrauchsraten)
ohne eine erneute Anpassung für die Produktion verwendet werden.
Beim Produktionsprozeß wird eine maximale Zelldichte von ca.
5,0106 Zellen/ml benötigt. Das Medium wurde daher dafür ausgelegt,
die Zellen bei dieser Zelldichte bei einem Mediumdurchsatz von 1 d 1
(Reaktorvolumen pro Tag) mit Substraten versorgen zu können. Aus
diesem Verhältnis wurde der theoretisch notwendige Mediumdurchsatz
für einen kontinuierlichen Prozeß mit Hilfe der Zelldichte berechnet. Es
ergab sich je 1,0106 Zellen/ml ein Mediumdurchsatz von 0,2 d 1. Bei
einer kontinuierlichen Anpassung der Perfusionsrate nach dieser Be-
dingung wird eine Limitierung ausgeschlossen. Für eine kontinuierliche
Anpassung müßte eine durchgehende Erfassung der Zelldichte erfolgen.
Dies war im Rahmen dieser Arbeit nicht realisierbar.
Alternativ zu der genannten kontinuierlichen Anpassung des Me-
diumdurchsatzes kann die Perfusionsrate diskontinuierlich (zumindest
täglich) angepaßt werden. In diesem Fall muß der Durchsatz jedoch
erhöht werden. Unter Einbeziehung der beobachteten Wachstumsein-
schränkung im Hochzelldichtebereich, wurde bei den Pilotproduktion-
en in der neuen Anlage je 1,0106 Zellen/ml ein Mediumdurchsatz von
0,4 d 1 als optimal ermittelt (Formel III.1). Dies entspricht einer zell-








Bei den Pilotproduktionen in der neu aufgebauten Anlage wurde
das finale Produktionsmedium verwendet. Das Selektionsantibiotikum
Geneticin wurde jeweils bis zum Abschluß der Vorkultur zugegeben.
Unter Verwendung der eben erwähnten Regeln für die Anpassung der
Perfusionsraten wurde ein optimales Wachstumsverhalten im Hochzell-
dichtebereich unter Minimierung des Mediumverbrauches erzielt (Ab-
schnitt III.4).
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1.3 Messung des zellgebundenen TSH-R
Ein wesentlicher Faktor für die Beurteilung der serumfrei adaptierten
Zellen und des eingesetzten Mediums war die Expression von funktio-
nalem TSH-R. Bei der AG ZKT erfolgte direkt nach der abgeschlosse-
nen Anpassung der Zellen an serumfreies Medium zunächst eine quan-
titative Bestimmung der auf den intakten Zellen befindlichen TSH-
Rezeptoren mittels der spezifischen Bindung einer Verdünnungsreihe
von markiertem TSH an den TSH-R. Über das Verhältnis von gebunde-
nem zu ungebundenem TSH wurde die Anzahl der Rezeptoren auf den
Zellen bestimmt (siehe Abschnitt II.6.4.2).
Die Expression von TSH-R bei den in serumhaltigem Medi-
um kultivierten Zellen wurde bereits während der Vorversuche bei
BRAHMS untersucht. Es wurden bei in Zellkulturflaschen und im
SuperSpinner kultivierten Zellen Rezeptordichten zwischen 3,6 und
8,7105 Rezeptoren pro Zelle gemessen. Die Bandbreite der Ergeb-
nisse ist nach unseren Beobachtungen auf Abweichungen bei der Zell-
zählung, unterschiedliche Endzelldichten und verschiedene Viabilitäten
zurückzuführen.
Nach der erfolgten Anpassung an serumfreies Medium wurden die
Zellen (Batch in Zellkulturflaschen) für die Bestimmung der Rezeptor-
dichte verwendet. Für die Gewährleistung einer optimalen Vergleich-
barkeit der Daten wurden keine unter den optimierten Bedingungen des
SuperSpinner‘s oder der in Bioreaktoren kultivierten Zellen verwendet.
Bei der Messung ergab sich eine Rezeptordichte von 1,5106 Rezep-
toren pro Zelle. Bei einer späteren, nach dem Aufbau der Produktions-
anlage durchgeführten Kontrollmessung wurde dieser hohe Wert mit ei-
nem Ergebnis von 1,2106 Rezeptoren pro Zelle bestätigt. Damit ergab
sich eine signifikant höhere Expression von TSH-R bei den serumfrei
adaptierten und in optimalem Medium kultivierten Zellen.
1.4 Zusammenfassung und Diskussion
Auf Grundlage der Informationen über die notwendigen Mediumkom-
ponenten für die serumfreie Kultivierung von Leukämiezellen ([4, 30,
69,79], siehe Abschnitt II.2.2) konnte ein Adaptionsmedium konzipiert
werden, das die Adaption der Zellinie K562 TSH-R an serumfreies Me-
dium erlaubte. Da die Zugabe von Insulin und Transferrin bei der se-
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rumfreien Kultivierung nicht variiert wurde, kann die Notwendigkeit
dieser Supplemente nicht auf Grundlage der hier beschriebenen Versu-
che beurteilt werden.
Während der Adaption zeigte sich, daß gerade in der Anfangsphase
der Adaption sehr hohe BSA-Konzentrationen (oder HSA) von bis zu
2 g/l für ein optimales Wachstumsverhalten notwendig sind. Es wurde
gezeigt, daß eine sukzessive Reduktion der BSA-Konzentration (oder
HSA) bis auf einen unteren Schwellenwert von 0,5 g/l möglich ist. Eine
weitergehende Reduktion war mit starken Einbußen beim Zellwachs-
tum und der Viabilität der Zellen verbunden. Dies entspricht den Ergeb-
nissen von Soyano et al. [70], der bei Lymphozyten einen synergisti-
schen Effekt der Zugabe von Albumin und Transferrin auf die Zelltei-
lung zeigen konnte. Die von Soyano et al. beschriebene minimale Kon-
zentration von 4 g/l BSA (bei 10 mg/l Transferrin) für eine signifikante
Wachstumsstimulation, konnte im Rahmen der serumfreien Adaption
weit unterschritten werden, ohne eine Reduktion des Wachstumsver-
haltens auszulösen. Dies kann mit der Optimierung des Mediums auf
Grundlage der Messung der Substratverbrauchsraten erklärbar sein.
Die von Rowley et al. [60] und Sakata et al. [61] beschriebene
Ausdifferenzierung der undifferenzierten Leukämiezellinie K562 durch
unbekannte Bestandteile des FCS wurde durch das serumfreie Medi-
um verhindert. Die Zellen konnten über mehrere Monate hinweg unter
Verwendung des Selektionsantibiotikums (Geneticin) kultiviert werden,
ohne Anzeichen einer Differenzierung (geringere Produktivität, höhere
Verdopplungszeiten, Erscheinungsbild) zu zeigen. Auch die von Endo
et al. [15] beschriebene Ausdifferenzierung von K562 Zellen durch ho-
he pH-Werte konnte im Bioreaktor durch die pH-Regelung verhindert
werden.
Das entscheidende Ergebnis der serumfreien Adaption und der Me-
diumoptimierung war die wesentlich gesteigerte durchschnittliche Re-
zeptorexpression der Zellen. Ein erhöhter Verbrauch von Glukose,
Glutamin und Serin bei der Kultivierung von Leukämiezellen [64] und
der Zelltod von Leukämiezellen durch Entzug von Arginin [65] wurde
bereits beschrieben.
Bei der Kultivierung in verschiedenen Systemen wurde eine deut-
liche Veränderung der Aminosäureverbrauchsraten beobachtet. Beson-
ders gravierend war der Unterschied zwischen der Kultivierung im
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SuperSpinner und den Bioreaktoren. Im scherkraftarmem System wa-
ren im Vergleich zum SuperSpinner die Verbrauchsraten von Arginin,
Glutamin und Serin erhöht. Bei der Aminosäure Arginin wurde beim
Wechsel zwischen scherkraftarmen System und dem Reaktor mit her-
kömmlicher Rührung eine signifikante Reduzierung der Verbrauchsrate
ermittelt (jedoch noch über der Verbrauchsrate im SuperSpinner).
Die im Vergleich zum BF2-Reaktor beobachtete Reduzierung des
Verbrauchs von Arginin im MD-Reaktor kann unter Umständen mit der
zwischenzeitlichen Erhöhung der Glutaminkonzentration erklärt wer-
den. Glutamin wird möglicherweise bei ausreichenden Konzentrationen
bevorzugt verstoffwechselt.
Die Veränderung der Verbrauchsraten von Arginin, Glutamin und
Serin zwischen SuperSpinner und Bioreaktor ist unter Umständen auf
die veränderten Kultivierungsbedingungen zurückzuführen. Durch die
Regelung des pH-Wertes (pH 7,2) im Reaktor wurde im Vergleich zum
SuperSpinner (anfänglich pH über 7,4) die Wasserstoffionenkonzentra-
tion im Medium erhöht. Durch die konstante (hohe) Versorgung mit
Sauerstoff wurde den Zellen für die Atmungskette mehr O2 angeboten.
In der Atmungskette wird NADH zu NAD+ oxidiert. Die Regenera-
tion von NADH aus NAD+ erfolgt im Tricarbonsäurezyklus unter Ver-
brauch von Energie. Serin, Arginin und Glutamin sind (genau wie Glu-
kose) Substrate für die Energiegewinnung im Tricarbonsäurezyklus.
Die Glukosekonzentration (4,5 g/l) wurde aufgrund der hohen Os-
molalität des Mediums unterhalb der theoretisch optimalen Konzentrati-
on (9 - 14,5 g/l) festgelegt. Es kann angenommen werden, daß die Ami-
nosäuren vermehrt verbraucht wurden, um den Zellstoffwechsel ausrei-
chend mit Energie zu versorgen. Glutamin und als dessen Vorläufer im
Zellmetabolismus auch Arginin sind als Energielieferanten für tierische
Zellen bekannt.
Bei idealen konstanten Kulturbedingungen (z.B. pH, pO2, Substrat-
versorgung) können die Zellen nach dieser Hypothese die Energiege-
winnung verbessern und verbrauchen dann durch erhöhte Teilungsraten
(entspricht verringerten Verdopplungszeiten, Abbildung III.4) und er-
höhte Produktbildung mehr Substrate. Dies deckt sich auch mit dem
Umstand, daß Serin für den Metabolismus von Fetten, Fettsäuren und
die Bildung von Zellmembranen eine wichtige Rolle spielt. Für die Syn-
these von Serin benötigen die Zellen ausreichende Mengen Vitamin B3,
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B6 und Folsäure. Bei einem stark erhöhten Wachstum ohne adäquate
Zugabe dieser Vitamine wird vermehrt Serin verbraucht. Auf die Zuga-
be dieser Vitamine wurde verzichtet, da die direkte Zugabe von Serin

























SuperSpinner Batch (10%FCS) SuperSpinner Batch (ohne FCS)
BF2-Reaktor Batch A (ohne FCS) BF2-Reaktor Batch B (ohne FCS)
MD-Reaktor Batch A (ohne FCS) MD-Reaktor Batch B (ohne FCS)
Abbildung III.4: Verdopplungszeiten bei der Kultivierung mit serumhaltigem
und fortlaufend optimiertem serumfreien Medium in verschiedenen Kultivie-
rungssystemen. Es sind die Resultate von Kultivierungen im SuperSpinner,
dem scherkraftarmen BF2-Reaktor und dem MD-Reaktor mit Schrägblattrüh-
rer dargestellt. Zur Verdeutlichung der Resultate wurde die Größenachse um
0,5 Einheiten verschoben.
Durch die Anpassung des Mediums an die für jedes System spezi-
fischen Substratverbrauchsraten konnte für alle Kultivierungen eine im
Vergleich zu den Kultivierungen mit FCS wesentlich verbesserte Aus-
beute (4 - 5-fach erhöht) an funktionalem TSH-R erreicht werden.
Die finale Festlegung des Mediums erfolgte auf der Grundlage
der Substratverbrauchsraten im MD-Reaktor mit Spinfilter (finales
System). Da dieses System vom Aufbau dem Produktionsreaktor ent-
spricht, konnte diese Mediumrezeptur (nach Kontrolle der Verbrauchs-
raten) ohne erneute Anpassung im Produktionsprozeß eingesetzt wer-
den. Für die Produktion im Großmaßstab waren neben der Sicherstel-
lung der Stabilität der Rezeptorexpression auch die Kosten der Medium-
versorgung entscheidend. Beide Faktoren wurden durch das serumfreie
Produktionsmedium wesentlich optimiert.
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2 Kultivierung im Bioreaktor
Nachdem die serumfreie Adaption der Zellen erfolgreich abgeschlos-
sen worden war, erfolgte die Ermittlung des für die Zellinie optima-
len Kultivierungsprozesses. Über die Verwendung der Zellinie K562
für die Produktion rekombinanter Proteine im Bioreaktor lagen zu die-
sem Zeitpunkt keine Informationen vor. Da der rekombinante huma-
ne TSH-Rezeptor zu diesem Zeitpunkt in keinem anderen System in
großen Mengen funktional exprimiert werden konnte, gab es zu diesem
Thema ebenfalls keine Vorinformationen.
Die bis zu diesem Zeitpunkt vorgenommenen Expressionsversuche
von TSH-R (siehe Abschnitt I.1.4) in verschiedenen Expressionssy-
stemen hatten die Gewinnung von Material für Strukturanalysen und
Bindungstests zum Hauptziel. Eine effiziente Produktion von rekom-
binantem humanem TSH-R im Bioreaktor war zu diesem Zeitpunkt
noch nicht möglich. Für die Deckung des Jahresbedarfs für die Produk-
tion von ca. 3 Millionen mit TSH-R beschichteten Röhrchen wurden
nach dem damaligen Kenntnisstand (Präparation und Rezeptorexpres-
sion) ein Bedarf von bis zu 3,01012 Zellen kalkuliert.
Aufgrund der fehlenden Vorinformationen konnte weder der Ein-
fluß einer Kultivierung im Bioreaktor auf das Zellwachstum der Zel-
linie K562 noch auf die Rezeptorqualität abgeschätzt werden. Ein ne-
gativer Einfluß hoher Scherkräfte auf das Zellwachstum oder die Re-
zeptorqualität (z.B. Proteasen durch Zellschädigung) war denkbar. Da-
her wurden die Untersuchungen für die Ermittlung der optimalen Kulti-
vierungsbedingungen und Prozeßführung zunächst im scherkraftarmen
BF2-System durchgeführt.
Es wurde bereits eine Erhöhung der Differenzierungsrate der Zelli-
nie K562 durch pH-Werte über 7,5 beschrieben [15]. Daher wurde für
alle Kultivierungen im Bioreaktor der pH-Wert auf 7,2 festgelegt. Im
Verlauf der Arbeiten wurde eine große Variabilität der Zelldurchmesser
festgestellt. Um die von Rowley et al. und Sakata et al. [60,61] beschrie-
bene Ausdifferenzierung der Zellen durch das ursprünglich verwendete
FCS ausschließen zu können, erfolgte eine Kontrolle auf unterschied-
lich produktive Zellen. Dazu wurde die spezifische Färbung der auf den
intakten Zellen befindlichen TSH-Rezeptoren mit fluoreszenzmarkier-
tem TSH verwendet.
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Es wurden Kultivierungen mit verschiedenen Prozeßführungsstra-
tegien durchgeführt, um den Prozeß mit der optimalen Zellausbeute
zu bestimmen. Die Kultivierungen dienten zusätzlich der fortlaufenden
Mediumoptimierung.
Eine genaue Analytik der Rezeptorqualität für die Eignung in der
Assay-Produktion ist nur mit dem präparierten TSH-R möglich. Nach
der Präparation mußte der Rezeptor in verschiedenen Verdünnungen ge-
koppelt und durch Einsatz im Assay getestet werden. Diese Analyse-
methode konnte nicht in adäquater Zeit für eine regelmäßige Analytik
durchgeführt werden. Die Analytik wurde jedoch vor der Verwendung
der bei den Kultivierungen gewonnenen Daten für die Festlegung des
weiteren Vorgehens vorgenommen.
2.1 Basisparameter der Kultivierung im Bioreaktor
Bei der ersten Kultivierung im Bioreaktor wurde das Medium der 2. Stu-
fe verwendet (Tabelle A.4). Nachdem bei diesem ersten Batch (Abbil-
dung III.5, A) eine Zelldichte von 1,15106 Zellen/ml bei einer Via-
bilität von 96,2% erreicht werden konnte, wurden die Zellen für die
Erstellung der ersten serumfreien Zellbank verwendet. Für den Batch
wurde ein spezifischer Mediumverbrauch von 0,87 ml/1,0106 Zellen
berechnet.
Nach dem Ausverdünnen wurde die Kultur bis zu einer Zell-
dichte von 1,1106 Zellen/ml bei 96,5% Viabilität kultiviert (Abbil-
dung III.5, B). Bei diesem Batch konnte eine sehr gute Reproduzierbar-
keit des Wachstumsverhaltens beobachtet werden. Die Verdopplungs-
zeiten lagen mit 0,8 Tagen im Bereich der Kultivierung mit serumhalti-
gem Medium.
Die Ernte der Zellen dieser Kultivierung diente der ersten Kon-
trolle der Rezeptorqualität der serumfreien Zellen. Das Resultat von
49,5% B0/T (Maß für die Rezeptorqualität, siehe Abschnitt II.6.4.3)
war wesentlich besser als die Ergebnisse der bis dahin untersuchten
Zellchargen. Bei der Untersuchung von Zellen aus Kultivierungen mit
serumhaltigem Medium wurden Bindungen von nur ca. 10% B0/T er-
mittelt.
Die Zellkultur wurde nach der teilweisen Ernte mit dem gleichen
Medium ausverdünnt. Da beim ersten und zweiten Batch gegen En-





































Abbildung III.5: Verlaufsdaten einer wiederholten Kultivierung im Batchmo-
dus. Batch A diente der Ablage der ersten serumfreien Zellbank. Batch B wur-
de für die Ernte der Zellen zur späteren Rezeptorprüfung verwendet. Batch C
diente der Untersuchung des Einflusses von Supplementen (Zeitpunkt a: Zuga-
be 0,5 g/l NaHCO3 und Vitaminmix (Tabelle A.9), Zeitpunkt b: Zugabe von
1,5 g/l Glukose)
de der Kultivierung eine leichte Reduktion des pH-Wertes beobachtet
wurde, wurde beim dritten Batch die Zugabe von 0,5 g/l NaHCO3 ge-
testet. Zusätzlich wurden 20 ml Vitaminkonzentrat (Tabelle A.9) zuge-
geben (Abbildung III.5, Ca). Im späteren Verlauf der Kultur wurde auf-
grund der geringen Glukosekonzentration in der Kultur (0,7 g/l) einmal
1,5 g/l Glukose supplementiert (Abbildung III.5, Cb). Trotz dieser Sup-
plementation wurde mit einer Zelldichte von 1,24106 Zellen/ml bei
nur 86,1% Viabilität und einer Verdopplungszeit von 0,83 Tagen kei-
ne signifikante Verbesserung der Saturationszelldichte erzielt. Die bei
diesen Versuchen ermittelten Aminosäureverbrauchsraten dienten der
Entwicklung des Mediums der 3. Stufe (Tabelle A.5).
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2.2 Optimierung der Kultivierungsstrategie
Bei den ersten Kultivierungen im Bioreaktor zeigte sich bereits eine
wesentlich verbesserte Rezeptorausbeute. Der voraussichtliche Jahres-
bedarf von 3,01012 Zellen zur Produktion des TSH-R konnte jedoch
nach ersten Abschätzungen nicht im Batchmodus produziert werden.
Dies lag am realisierbaren Reaktorvolumen (maximal 50 Liter Reaktor)
und den bei Zelldichten bis 1,5106 Zellen/ml resultierenden Bedarf
von bis zu 2000 Liter Zellkultur. Daraus hätte sich eine nicht zu realisie-
rende Anzahl von 40 Batchen pro Jahr mit einem enormen Aufwand für
die Prüfung von vielen kleinen TSH-R-Chargen (Chargenkonsistenz,
Prüfungsaufwand) ergeben.
Im scherkraftarmen System erfolgte die Untersuchung alternativer
Prozeßführungsstrategien für die Bestimmung des optimalen Kultivie-
rungsprozesses. Es wurde das Medium der 3. Stufe verwendet (Ta-
belle A.5). Zunächst wurde die Kultivierung im Chemostatmodus ge-
testet. Dazu wurde die Kultur im Batchmodus bis zu einer Zelldich-
te von 1,0106 Zellen/ml angezogen. Bei dieser Zelldichte wurde die
kontinuierliche Ernte der Kultur und die Mediumzuführung mit einem
Durchsatz von 0,7 d 1 gestartet. Bei einer ungefähr im Bereich der
Batchkultivierungen liegenden Verdopplungszeit von 0,8 Tagen soll-
te sich eine nahezu konstante Zelldichte einstellen. Entgegen den Er-
wartungen reduzierte sich die Zelldichte der Kultur zunehmend. Trotz
der optimalen Substratversorgung wurde eine Verdopplungszeit von
1,43 Tagen ermittelt. Die Viabilität war mit 83,3% deutlich geringer
als im Batchmodus (ca. 96%).
Nachdem die Zelldichte auf 4,5105 Zellen/ml abgesunken war und
sich keine Verbesserung des Wachstumsverhaltens zeigte, wurde der
Durchsatz auf 0,4 d 1 gesenkt. In Folge der Reduktion des Durchsat-
zes wurde eine zunehmende Zelldichte beobachtet. Diese war jedoch
mit einer weiteren Erhöhung der Verdopplungszeit auf 1,9 Tage und ei-
ner Abnahme der Viabilität auf 63,2% verbunden. Nach Ermittlung der
steigenden und der fallenden Flanke der Lebendzelldichte konnte der
für eine kontinuierliche Ernte geeignete Durchsatz auf ca. 0,5 d 1 ab-
geschätzt werden.
Dieser Wert bestätigte sich bei später durchgeführten externen
Produktionen im Chemostatmodus mit erreichten Zelldichten von
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1,2106 Zellen/ml und einem spezifischen Mediumverbrauch von
0,83 ml/1,0106 Zellen. Für die Gewinnung größerer Zellmassen im
Chemostatmodus mußte über einen längeren Zeitraum Zellmasse ge-
sammelt werden. Dies beeinflußte jedoch die Rezeptorqualität negativ
(Abschnitt III.3.5).
Bei einer weiteren Kultivierung sollte die Produktivität im Perfu-
sionsmodus und die für das Erreichen hoher Zelldichten notwendigen
Perfusionsraten untersucht werden (Abbildung III.6). Bei einem Ge-
samtmediumverbrauch von 11,4 Reaktorvolumen wurde eine Zelldich-
te von 5,82106 Zellen/ml erreicht. Dies entspricht einem spezifischen
Mediumverbrauch von 1,87 ml/1,0106 Zellen.
Der Versuch wurde bereits bei 5,82106 Zellen/ml aufgrund einer
defekten Füllstands-Sonde abgebrochen. Da die Resultate zunächst für
eine Beurteilung dieser Prozeßführungsstrategie ausreichten, erfolgten
































































Trypanblau (lebend) Trypanblau (tot) Perfusionsrate
Abbildung III.6: Verlaufsdaten einer Kultivierung im Perfusionsmodus.
Die Viabilität zum Erntezeitpunkt betrug 88,4%. Dies ist bei ei-
nem System mit einem Mediumaustausch über mikroporöse Membra-
nen aufgrund der totalen Partikelrückhaltung erklärlich. Aufgrund der
zu diesem Zeitpunkt noch nicht optimierten Perfusionsparameter betrug
die Verdopplungszeit im Hochzelldichtebereich 1,7 Tage.
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Durch die hohe Zelldichte und die totale Rückhaltung von toten
Zellen und Zelltrümmern mußte eine Schädigung des TSH-R in Be-
tracht gezogen werden. Bei der Analyse wurde jedoch eine Bindung
von 56,3% B0/T ermittelt. Damit lag die Rezeptorqualität sogar noch
oberhalb des im Batchmodus gemessenen Wertes.
2.3 Fluoreszenzmarkierung von TSH-R auf Zellen
Während der Kultivierung der Zellen zeigte sich eine große Variabilität
der Zelldurchmesser. Da bei der Zellinie eine Ausdifferenzierung nicht
ausgeschlossen werden konnte (siehe auch Abschnitt III.1), sollten die
Zellen auf Subpopulationen unterschiedlicher Morphologie mit signifi-
kant unterschiedlicher Rezeptorexpression überprüft werden.
Durch den Einsatz des Selektionsantibiotikums konnte grundsätz-
lich die Vermehrung von kompletten Nichtproduzenten ausgeschlossen
werden. Durch die spezifische Markierung der auf den Zellen expri-
mierten TSH-R mittels Bindung von fluoreszenzmarkiertem TSH sollte
die Expression semiquantitativ sichtbar gemacht werden. Damit soll-
te eine mögliche Differenz der Expression auf den verschieden großen
Zellen erkennbar werden.
Bei der Markierung von bovinem TSH mit FITC (TSH ) wurden
insgesamt 20 Fraktionen gesammelt. Die erste fluoreszierende Frakti-
on (Nummer 4 bei 2 ml Eluat) erreichte auf den K562 TSH-R Zellen
die höchste spezifische Fluoreszenz. Eine spätere Fraktion (Nummer 16
bei 8 ml) mit starker unspezifischer Fluoreszenz (unkonjugiertes FITC)
wurde für die Vergleichsuntersuchungen verwendet.
Durch Vorversuche konnte zunächst die Spezifität der Fluoreszenz-
markierung gezeigt werden. Die Ergebnisse der Vergleichsuntersu-
chung sind in der Erläuterung III.1 zusammengefaßt. Auf den Zellen
wurde eine spezifische Fluoreszenz mit lokalen Ansammlungen detek-
tiert (Abbildung III.7).
Aufgrund dieses Erscheinungsbildes wurde von einer Anordnung
des TSH-R auf der Membran in Clustern ausgegangen. Bei den unter-
schiedlich großen Zellen wurde kein signifikanter Unterschied der Fluo-
reszenzmarkierung festgestellt. Daher wurde gefolgert, daß die Zellen
mit unterschiedlichen Zelldurchmesser keine divergente Rezeptorex-
pression aufweisen.
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Erläuterung III.1: Ergebnisse der Färbung von K562 TSH-R mit TSH .
A. K562-Zellen präinkubiert mit TSH ergaben keinerlei Fluoreszenz. Eine
Eigenfluoreszenz von TSH war damit ausgeschlossen.
B. K562-Zellen präinkubiert mit TSH und dann inkubiert mit TSH er-
gaben keine Fluoreszenz. Die Blockierung der TSH-R durch TSH beweist
die spezifische Bindung von TSH .
C. K562-Zellen inkubiert mit TSH zeigten eine deutliche spezifische Fluo-
reszenz auf den Oberflächen der Zellen (Abbildung III.7).
D. K562-Zellen ergaben keinerlei Fluoreszenz. Eine Eigenfluoreszenz der
Zellen bei den benutzten Wellenlängen war somit ausgeschlossen.
E. K562-Zellen mit FITC zeigten homogene unspezifische Fluoreszenz.
Abbildung III.7: Mit TSH markierte K562 TSH-R Zelle.
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2.4 Zusammenfassung und Diskussion
Mit den ersten Versuchen im Bioreaktor konnten bereits wesentliche
Fragen beantwortet werden. Es wurde gezeigt, daß die serumfreie An-
zucht im Bioreaktor die Produktion von Zellen mit hoher Viabilität
und geringen Verdopplungszeiten erlaubt. Die Verdopplungszeiten im
Batchmodus lagen im Bereich der Kultivierung mit serumhaltigem Me-
dium. Dies deckte sich mit den Ergebnissen von Titeux et al. [79], der
für K562 bei Verwendung von Medium mit Insulin, Transferrin und Al-
bumin ähnliche Resultate erzielte.
Des weiteren wurde eine weit über den Erwartungen liegende Re-
zeptorqualität ermittelt. Ein negativer Einfluß der Kultivierung im Bio-
reaktor auf die Rezeptorqualität durch Rezeptorabspaltung [14,77] oder
erhöhte Proteasekonzentrationen in der Kultur konnte ausgeschlossen
werden.
Die Kontrolle der Zellen auf unterschiedlich produktive Zellpo-
pulationen mittels spezifischer Fluoreszenzmarkierung des TSH-R er-
gab keine signifikanten Unterschiede zwischen Zellen unterschiedlicher
Größe. Möglicherweise verändert sich die Größe der Zellen mit den
Wachstumsphasen. Eine Untersuchung dieser Vermutung durch Syn-
chronisation der Kultur wurde jedoch aus Zeitgründen nicht vorgenom-
men. Auch im weiteren Verlauf der Untersuchungen gab es keinerlei
Anhaltspunkte für eine Abnahme der Produktivität der Zellen durch
Differenzierung.
Die bei der Kontrolle mittels Fluoreszenzmarkierung gezeigte An-
ordnung des TSH-R in Gruppen wurde schon von Chazenbalk et al.
vermutet [8]. Bei diesen Untersuchungen wurde diese Anordnung als
Ursache für eine beobachtete geringere Affinität des TSH-R auf den
Zellen zu TSH bei höheren Expressionsraten angenommen.
Es wurde gezeigt, daß weit über der Saturationszelldichte im
Batchmodus liegende Zelldichten mit einem Perfusionsprozeß erreicht
werden können. Bei der Kultivierung im Perfusionsmodus wurde eine
gegenüber den Ergebnissen der Versuche im Batchmodus erhöhte Re-
zeptorqualität festgestellt.
Die bei der Produktion im Chemostatmodus gezeigte Erhöhung der
Verdopplungszeit auf zwei Tage und die signifikant verringerte Viabi-
lität sprachen bereits deutlich gegen diese Kultivierungsstrategie. Zu-
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sätzlich mußte für eine Produktion mit dieser Strategie über einen län-
geren Zeitraum Zellmasse gesammelt werden. Dieses Vorgehen führ-
te zu einer Verschlechterung der Rezeptorqualität. Da keine Kontrolle
der Zellen aus diesem Versuch vorgenommen werden konnte (Verlust
der kontinuierlichen Zellernte), wurde zunächst vereinfachend für alle
Prozeßarten die gleiche Rezeptorqualität angenommen. Auf eine Wie-
derholung des Versuches wurde verzichtet, da die Ergebnisse bereits
deutlich gegen diese Kultivierungsstrategie sprachen.
Später erzielte Resultate bei externen Produktionen im Chemostat-
modus bestätigten den negativen Einfluß der Produktion im Chemostat-
modus. Bei einer angenommenen gleichen Rezeptorqualität ergab sich
der optimale Prozeß aus dem Vergleich der Produktivität von Zellen pro













































Abbildung III.8: Vergleich der Gesamtausbeute an Zellen normiert auf Liter
Reaktorvolumen und Kultivierungstage (im 2 Liter Maßstab).
Die Ausbeute von Zellen pro Kultivierungstag und Liter Reaktorvo-
lumen war im Chemostatmodus bei angenommen guter Rezeptorqua-
lität 1,5-fach höher als im Batchmodus. Im Perfusionsmodus war die
Produktivität gegenüber dem Chemostatmodus noch einmal 2,2-fach
erhöht. Im Vergleich zum Batchmodus war die Produktivität im Perfu-
sionsmodus sogar mehr als 3,4-fach erhöht. Aufgrund der hohen Aus-
beute konnte eine Perfusionskultivierung als geeigneter Prozeß angese-
hen werden.
Ein Nachteil der Produktion im Perfusionsmodus war die geringere
Ausbeute von Zellen pro eingesetztem Medium im Vergleich zu den an-
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deren Prozessen. Bei den Perfusionsprozessen war die Produktivität von
Zellen pro Mediumverbrauch nur ca. halb so groß wie beim Batch- oder
Chemostatmodus (siehe Abbildung III.9). Durch die serumfreie Adap-
tion wurden jedoch die Mediumpreise drastisch reduziert. Bei halber
Ausbeute an Zellen pro Medium und mehr als halbierten Kosten für das
Medium ergab sich zusammenfassend eine Reduktion der Mediumkos-
ten.
Der spezifische Mediumverbrauch war mit 1,87 ml/1,0106 Zellen
im Perfusionsmodus mehr als doppelt so hoch wie im Batch- oder Che-
mostatmodus (0,87 und 0,83 ml/1,0106 Zellen). Bei den Pilotproduk-
tionen konnte der spezifische Mediumverbrauch jedoch später mit 0,79
bis 0,9 ml/1,0106 Zellen) auf das Niveau von Batch- und Chemostat-



































Abbildung III.9: Vergleich der Gesamtausbeute an Zellen pro Liter Medium-
verbrauch der jeweiligen Kultivierung (im 2 Liter Maßstab).
Dieser Vergleich basierte nur auf der Betrachtung der erzeugten Zell-
masse und beinhaltet noch keine Betrachtung der erzeugbaren Rezep-
torqualitäten. Durch die Optimierung der Produktaufarbeitung und des
Kultivierungsprozesses konnte sowohl die Ausbeute von Zellen je ein-
gesetztem Medium wie auch die Rezeptorqualität wesentlich verbessert
werden (Abschnitt III.4).
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3 Prozeßentwicklung
Nachdem in den vorangegangenen Versuchen die Kultivierung im Per-
fusionsmodus als optimale Kultivierungsstrategie für K562 TSH-R fest-
gelegt werden konnte, mußte der Kultivierungsprozeß im Produktions-
maßstab etabliert werden. Bis zu diesem Zeitpunkt waren die Kulti-
vierungen im scherkraftarmen System erfolgt. Aufgrund des komplexen
Aufbaus der scherkraftarmen Rührung im Produktionsmaßstab (Ab-
schnitt II.7.5) und des komplizierten Handlings der dabei verwende-
ten Membranen (Installation, Regeneration, Hydrophilisierung mittels
Ethanol für den Mediumaustausch, etc.) kam dieses System nicht für
den Aufbau der Produktion in Frage.
Die Verwendbarkeit von Komponenten wie Schrägblattrührer, Sili-
konschlauchbegasung und Zellrückhaltung über Spinfilter mußte jedoch
zunächst getestet werden. Um den Einfluß einzelner Systemkomponen-
ten auf das Zellwachstum und die Produktbildung abschätzen zu kön-
nen, wurden getrennte Kultivierungen durchgeführt. Anhand des beob-
achteten Zellwachstums, der Viabilität und der Produktbildung wurde
die Verwendbarkeit der Komponenten beurteilt. Die Untersuchungen
wurden in einem 2 Liter MD-Reaktor von BBI durchgeführt.
Auf der Grundlage der bei den Kultivierungen gemessenen Substrat-
verbrauchsraten wurde das Medium weiter optimiert. Im Rahmen der
Untersuchungen wurden auch Mediumsupplemente getestet. Eine ent-
scheidende Frage war hierbei der Einfluß der von den Systemkompo-
nenten verursachten Scherkräfte und der Einfluß der Prozeßführungs-
strategie auf den Verlauf der Zellkultur und die Rezeptorqualität.
Parallel zur Entwicklung des optimalen Produktionsprozesses für die
Zellinie, wurde an der Optimierung der Rezeptorpräparation im Groß-
maßstab gearbeitet. Für diese teilweise extern durchgeführten Versuche
wurde mit einer wiederholten Kultivierung im Batchmodus im 100 Liter
Reaktor Zellmasse produziert.
Nach dem Abschluß der Arbeiten für die Entwicklung des Kultivie-
rungsprozesses erfolgte die Realisierung des Prozesses im Rahmen der
Maßstabsvergrößerung in den 20 Liter Reaktor. Die bei diesem Versuch




Um den Einfluß der Kultivierung in einem aus Standardkomponen-
ten aufgebauten System zu untersuchen, wurden Kultivierungen im
Batchmodus durchgeführt. Es sollte zunächst der Einfluß der Rührung
mit einem Schrägblattrührer untersucht werden.
Die Rührung mit einem Schrägblattrührer erfordert durch höhere
Scherkräfte unter Umständen den Einsatz von Scherkraftminderern und
eine Begrenzung der Rührerdrehzahl. Da für die spätere Verwendung
eines internen Spinfilters auf der Rührerwelle keine Rührerdrehzahlen
unter 100 Upm sinnvoll gewesen wären, wurde durch Verringerung der
Anstellwinkel der Rührerblätter von 45Æ auf 22,5Æ der Scherkraftstreß
reduziert. Die Rührung wurde auf 100 Upm festgelegt.
Bei einer dreifach wiederholten Kultivierung im Batchmodus wurde
zunächst die Begasung über einen dünnwandigen Silikonschlauch vor-
genommen, um keine weitere Einflußgröße in die Versuche einzubrin-
gen (Abbildung III.10). Für die Versuche im Batchmodus wurde das
Medium der 3. Optimierungsstufe verwendet (Tabelle A.5).
Mit einer Endzelldichte von 1,4106 Zellen/ml bei über 97,3% Via-
bilität wurde ein sehr gutes Wachstumsverhalten beobachtet. Mit ei-
ner Verdopplungszeit in der exponentiellen Kulturphase von 0,77 Tagen
wurden die Ergebnisse des scherkraftarmen Systems reproduziert (Ab-
bildung III.10, Batch A). Aus diesen Resultaten konnte ein negativer
Einfluß der vom Rührer verursachten Scherkräfte auf das Zellwachs-
tum ausgeschlossen werden. Aufgrund der guten Resultate wurden die
Substratverbrauchsraten dieser Kultivierung für die Erstellung des Me-
diums der 4. Stufe verwendet (Abschnitt III.1.2).
Die vor der später durchgeführten Kultivierung im Perfusionsmodus
vorgenommene Kontrolle der Rezeptorqualität brachte eine Bindung
von 55,8% B0/T. Da dieser Wert nicht signifikant von den ebenfalls
sehr guten Resultaten der Kultivierungen im scherkraftarmen System
abwich, konnte eine Schädigung des TSH-R durch die Rührung mit dem
Schrägblattrührer (z.B. Membranabspaltung und erhöhte Proteaseakti-
vität durch Scherkräfte) ausgeschlossen werden.
Der für spätere Kultivierungen geplante Einsatz eines internen Spin-
filters verursacht, wenn auch in geringerem Maße als die Rührung, eine
Erhöhung der Scherkräfte. Um einem möglichen negativen Einfluß ent-
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gegenwirken zu können, wurde daher im zweiten, wiederholten Batch
der Einsatz des Scherkraftminderers Pluronicr F68 (0,1%) getestet.
Mit einer Endzelldichte von 1,48106 Zellen/ml bei 94,9% Viabili-
tät wurde ein leicht positiver Effekt auf das Zellwachstum beobachtet.
Die minimale Verdopplungszeit war mit 0,59 Tagen sehr gering (Ab-
bildung III.10, Batch B). Bei der parallel zur Kontrolle der vorange-
gangenen Ernte vorgenommenen Rezeptoranalytik wurde eine Bindung
von 48,3% B0/T gemessen. Dieser Wert liegt etwas unterhalb der vor-
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Abbildung III.10: Verlaufsdaten einer wiederholten Kultivierung im
Batchmodus. Batch A diente dem Test des Reaktorsystems mit Schrägblattrüh-
rer. Batch B wurde für den Test des Scherkraftminderers Pluronicr F68 und
Batch C für den Test des Schaumminderers Antifoamr C durchgeführt.
In Hinblick auf die spätere Verwendung einer Blasenbegasung wur-
de der Einfluß des Schaumminderers Antifoamr C auf den Kulturver-
lauf und die Rezeptorqualität getestet, indem im dritten Teilbatch zu-
sätzlich zu Pluronicr F68 noch Antifoamr C zugegeben wurde. Da bei
einer Begasung über Blasen durch Verwirbelungen ein größerer Anteil
des ansonsten an der Oberfläche befindlichen Antifoamr C in die Kul-
tur eingetragen wird, wurde bei diesem Batch mit blasenfreier Bega-
sung eine 1.000-fach erhöhte Konzentration verwendet (10.000 ppm).
Mit einer Endzelldichte von 1,2106 Zellen/ml bei 98,4% Viabilität
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wurden die Ergebnisse der vorangegangenen Kultivierungen reprodu-
ziert (Abbildung III.10, Batch C). Die Rezeptorprüfung erbrachte mit
46,6% B0/T keine signifikante Veränderung.
Nachdem die Verwendbarkeit von Scherkraft- und Schaumminde-
rern gezeigt werden konnte, erfolgten Kultivierungen für den Test
der Blasenbegasung. Beim ersten Versuch wurden 0,1% Pluronicr F68
und 200 ppm Antifoamr C eingesetzt. Nach der Inokulation (vor
der Blasenbegasung) wurde eine Zelldichte von 1,8105 Zellen/ml
mit 94,7% Viabilität gemessen. Nach nur 55 Minuten wurde auf-
grund des rapide abnehmenden Sauerstoffbedarfs der Kultur eine er-
neute Messung vorgenommen. Diese erbrachte eine Zelldichte von
7,5104 Zellen/ml mit nur noch 61,7% Viabilität. Daher wurde der
Versuch abgebrochen.
Um die Resultate abzusichern, wurde ein erneuter Versuch
durchgeführt. Dabei wurde ausgehend von einer Zelldichte von
4,5105 Zellen/ml und 98,5% Viabilität die Blasenbegasung aktiviert.
Nach 5,5 Stunden wurde eine Probe genommen. Die Zellzählung ergab
eine Zelldichte von 7,4104 Zellen/ml mit nur noch 21,4% Viabilität.
Um eine mögliche langfristige Adaption der Zellen an den erhöhten
Scherkraftstreß zu untersuchen, wurde die Kultur für weitere 6 Tage
fortgeführt. Am Ende der Kultivierung konnten keine lebenden Zellen
erfaßt werden.
Nachdem mit den vorangegangenen Versuchen eine Begasung über
Blasen ausgeschlossen werden konnte, mußte ermittelt werden, ob mit
der Begasung über einen Silikonschlauch die Zellen ausreichend ver-
sorgt werden können. Daher wurde zunächst die Übertragungsleistung
des Begasungssystems gemessen. Für die Ermittlung des maximal mit
Luft erzielbaren Sauerstoffeintrages wurde die Begasung so verändert,
daß der Begasungskorb und der Kopfraum getrennt versorgt wurden.
Mit einer Begrenzung der Begasungskorbabluft bei gleichzeitiger Kon-
trolle des Druckes über ein Manometer, wurde ein Begasungskorbüber-
druck erzeugt. Dieses System wurde auch für die später durchgeführten
Hochzelldichtekultivierungen verwendet, um einen maximalen Sauer-
stoffeintrag zu erzielen.
Es wurde ein Übertragungsbeiwert (kLa) von 2,4 h 1 ermittelt.
Daraus konnte für eine Sauerstoffsättigung von 0% die maximale
Sauerstoffübertragungsleistung von 16,2 mg/lh berechnet werden (For-
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mel II.16 mit cL = 0 mg/l).
Bei einer separaten Kultivierung wurde die Sauerstoffaufnahmera-
te der Kultur und die Übertragungsleistung des Systems mittels der
dynamischen Methode ermittelt. Dazu wurde bei einer Zelldichte von
8,75105 Zellen/ml und 94,3% Viabilität durch den Volumenstrom ei-
ner reinen Luftbegasung ein konstanter pO2 von ca. 50% Luftsättigung
eingestellt.
Aus den gewonnenen Daten wurde eine OUR von 2,3 mg/lh ermit-
telt. Die OT R wurde mit 8,4 mg/lh bestimmt. Mit einer aus den Da-
ten berechneten maximalen Übertragungsleistung von ca. 14,2 mg/lh
konnte die im Vorversuch ermittelte OT RMAX von 16,2 mg/lh gut re-
produziert werden. Die leichte Abweichung zu dem vorab ermittelten
Wert ist durch die Veränderung der Drücke im System zu erklären.
Nach der Formel II.12 wurde aus der Zelldichte, OTR und OUR die
spezifische Sauerstoffaufnahmerate qO2 der Zellinie K562 TSH-R auf
967 nmol/(d1,0106 Zellen) berechnet. Dies ist ein im Vergleich zu
Hybridomazellinien (5.100 nmol/(d1,0106 Zellen)) relativ geringer
Wert. Bei einer reinen Begasung mit Luft konnten in dem System mit
Begasungskorb ca. 3,25106 Zellen/ml mit Sauerstoff versorgt wer-
den.
Für das Erreichen höherer Zelldichten war die Verwendung einer Be-
gasung mit Sauerstoff notwendig. Bei einer Begasung mit 50% Sauer-
stoff war entsprechend eine Zelldichte von ungefähr 1,0107 Zellen/ml
versorgbar. Die Resultate zeigten, daß für den Produktionsprozeß eine
blasenfreie Begasung über einen dünnwandigen Silikonschlauch prak-
tikabel ist.
In diesem System wurde bei einer wiederholten Kultivierung der
wachstumsfördernde Einfluß von BSA untersucht. Dazu wurde in dem
Medium für den ersten Teilbatch die BSA-Konzentration auf 1 g/l er-
höht. Der zweite Teilbatch wurde mit einer BSA-Konzentration von
5,1 g/l durchgeführt und in einer späten Phase einmalig 3 g/l Gluko-
se zugegeben (Abbildung III.11, Batch A und B).
Trotz der erhöhten Endzelldichte von 1,41106 Zellen/ml respekti-
ve 2,13106 Zellen/ml und Viabilitäten über 95% zeigten diese Versu-
che, daß im Batchmodus der Jahresbedarf an K562 TSH-R Zellen nicht
gedeckt werden kann. Da die Mediumherstellung (Aufwand der Filtra-
tion, Mediumkosten) und die Ernte der Zellen (Schaumbildung bei der
3. Prozeßentwicklung 99
Ernte und Zentrifugation) durch hohe BSA-Konzentrationen erschwert







































Abbildung III.11: Verlaufsdaten einer wiederholten Kultivierung im
Batchmodus für den Test einer erhöhten BSA-Konzentration. Bei Batch A wur-
de die BSA-Konzentration auf 1 g/l erhöht. Batch B wurde mit einer BSA-
Konzentration von 5,1 g/l durchgeführt. Zum Zeitpunkt a wurde 3 g/l Glukose
zugegeben.
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3.2 Test des Perfusionsprozesses
Mit einem Durchmesser von 15 - 20 µm bietet die Zellinie K562 ideale
Voraussetzungen für einen Mediumaustausch mit Zellrückhaltung (Per-
fusion) über Spinfilter (20 µm oder kleinere Porengröße).
Um neben der generellen Eignung des Spinfilters den für die Pro-
duktion optimalen Bereich der Perfusionsraten zu bestimmen, wurden
zwei Kultivierungen mit unterschiedlichen Bereichen von Perfusionsra-
ten durchgeführt. Da durch den Einsatz des Spinfilters eine leicht erhöh-
te Scherkraftbelastung der Zellen auftritt, wurde ab diesem Zeitpunkt
für alle Kultivierungen der Scherkraftminderers Pluronicr F68 (Sigma)
in einer Mediumendkonzentration von 0,1% verwendet. Für die erste
Kultivierung im Perfusionsmodus wurde das Medium der 3. Stufe ver-
wendet (Tabelle A.5).
Beim ersten Perfusionsprozeß konnte mit einem Mediumeinsatz von
8,2 Reaktorvolumen eine Endzelldichte von 6,1106 Zellen/ml bei





























































Trypanblau (lebend) Trypanblau (tot) Perfusionsrate
a
Abbildung III.12: Verlaufsdaten einer Kultivierung im Perfusionsmodus mit
geringen Perfusionsraten. Zum Zeitpunkt a wurde das Kulturvolumen mit
0,25 d 1 kontinuierlich von 2 auf 2,3 Liter aufgefüllt.
Dies entspricht einem spezifischen Mediumverbrauch von
1,44 ml/1,0106 Zellen. Bei diesem Versuch konnte der spezifi-
sche Mediumverbrauch somit bereits um 0,43 ml/1,0106 Zellen im
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Vergleich zum ersten Perfusionsprozeß im scherkraftarmen System
(1,87 ml/1,0106 Zellen) reduziert werden.
Während die Verdopplungszeit in der exponentiellen Batchphase
mit 0,62 Tagen sehr gering war, wurde während der Perfusion eine
hohe Verdopplungszeit von 1,6 - 2,4 Tagen ermittelt, ohne daß ei-
ne Substratlimitierung erkennbar war. Entsprechend den Ergebnissen
aus dem Batch im Perfusionsmodus im scherkraftarmen System (Ab-
schnitt III.2.2), konnte bei geringen Perfusionsraten nur ein stark ein-
geschränktes Wachstumsverhalten erzielt werden.
Die Rückhalteraten des Spinfilters waren mit 96 - 98% sehr hoch.
Daraus konnte bereits die Eignung dieses Systems für den späteren Pro-
duktionsprozeß gefolgert werden. Da bei dieser Kultivierung Zellen mit
sehr guter Viabilität (92,7%) erzeugt wurden, erfolgte mit einem Ali-
quot der Zellernte eine erneute Kryokonservierung der serumfrei adap-
tierten Zellen. Die restliche Zellmasse von 1,141010 Zellen wurde für
eine spätere Kontrolle der Rezeptorqualität verwendet.
Die Prüfung der Rezeptorqualitäten dieser Kultivierung, der Kul-
tivierung mit hohen Perfusionsraten und der Kultivierung im 20 Li-
ter Maßstab (Abschnitt III.3.4), ergab zunächst geringere gemessene
Bindungen als bei den vorangegangenen Versuchen (alle drei Prüfun-
gen wurden parallel durchgeführt). Für die gerade beschriebene Kul-
tivierung wurde eine Bindung von 16,1% B0/T ermittelt. Die Beurtei-
lung dieses Resultats erfolgt bei der Darstellung der Kultivierung mit
hohen Perfusionsraten (siehe Seite 103). Nach Abschätzungen auf der
Grundlage der dort diskutierten Ergebnisse entsprach die Qualität je-
doch im wesentlichen den bereits erzielten Ergebnissen im scherkraft-
armen System. Die bei dieser Kultivierung gemessenen Substratver-
brauchsraten wurden später für die Erstellung des finalen Produktions-
mediums verwendet (Tabelle A.7).
In einem zweiten Perfusionsprozeß wurde der Einfluß höherer Per-
fusionsraten ermittelt (Abbildung III.13). Des weiteren sollte eine Er-
höhung der Glukosekonzentration im Medium bei hohen Zelldichten
getestet werden, da dieses Substrat beim Medium mit 4,5 g/l unter-
halb der angenommenen Verbrauchsraten supplementiert wurde (Ab-
schnitt III.1.2). Bei dieser Kultivierung wurde das Medium der 4. Stufe
verwendet (Tabelle A.6).
Bei einer Zelldichte von 6,25106 Zellen/ml wurde die Glukose-
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konzentration im Perfusionsmedium auf 10 g/l erhöht und zusätzlich
einmal 1,5 g/l Glukose in die Kultur gegeben (Abbildung III.13, Zeit-
punkt a). Trotz des zu diesem Zeitpunkt sehr hohen Mediumaustausches
von fast 2 d 1 resultierte eine zu hohe Osmolalität von 376 mosmol/kg.
Daher wurde die Glukosekonzentration im Perfusionsmedium auf 6 g/l
reduziert (Abbildung III.13, Zeitpunkt b).
Bei dieser Kultivierung wurde mit einem Gesamtmedium-
verbrauch von ca. 14,4 Reaktorvolumen eine Endzelldichte von
1,0107 Zellen/ml erreicht. Der spezifische Mediumverbrauch lag
bei 1,48 ml/1,0106 Zellen und entsprach damit ungefähr den Werten
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Abbildung III.13: Verlaufsdaten einer Kultivierung im Perfusionsmodus mit
hohen Perfusionsraten. Zum Zeitpunkt a wurde die Glukosekonzentration im
Perfusionsmedium auf 10 g/l erhöht und zusätzlich 1,5 g/l Glukose zugegeben.
Zum Zeitpunkt b wurde die Glukosekonzentration im Perfusionsmedium auf
6 g/l reduziert.
Die Viabilität betrug am Ende der Kultivierung 93,4%. Die Zell-
rückhalterate betrug während des gesamten Prozesses über 98%. Bei
hohen Zelldichten zeigte sich vermehrt die Bildung von Zellaggregaten
(bis zu 5 mm Durchmesser). Die Verdopplungszeiten lagen im Hoch-
zelldichtebereich zwischen 1,25 und mehr als 3 Tagen. Die Ernte von
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1,981010 Zellen wurde nach dem in Abschnitt II.6.4.3 beschriebenen
Standardverfahren gewaschen und eingefroren.
Mit einer Bindung von 19,1% B0/T wurde ein Ergebnis im Bereich
der vorherigen Perfusionskultivierung erreicht. Dieser Wert lag jedoch
weit unterhalb der vorherigen Resultate von ca. 50% B0/T. Da nur noch
von dieser Kultivierung Zellproben vorhanden waren, konnten nur diese
nachgetestet werden. Dabei wurde bei einer Verdünnung von 1:20 eine
Bindung von 36,7% B0/T, bei 1:30 von 28% B0/T und bei einer Verdün-
nung von 1:40 eine Bindung von 20,5% B0/T erzielt. Aus dem linea-
ren Verhältnis der abnehmenden Bindung bei zunehmender Verdünnung
konnte für eine Verdünnung von 1:10 eine Bindung von 44,6% B0/T ex-
trapoliert werden. Diese liegt ungefähr im Bereich der vorangegangenen
Resultate.
Nach den vorliegenden Ergebnissen wurde die Abweichung von den
vorangegangenen Untersuchungen durch die veränderten Versuchsbe-
dingungen bei der Präparation (Volumen der Zellsuspension, halbierte
Proteaseinhibitorkonzentration, nur 1Waschen der Zellen, etc.) und
Prüfung der Rezeptorqualität (andere Charge der beschichteten Röhr-
chen, Verwendung von gefrorenem und aufgetautem Rezeptor, etc.) ver-
ursacht. Durch die erneute Prüfung konnte die einwandfreie Qualität der
im Perfusionsmodus erzeugten Zellen belegt werden.
104 Kapitel III. Ergebnisse und Diskussion
3.3 Produktion von Zellmasse im 100 Liter Reaktor
Für die Optimierung der Produktaufarbeitung und Testproduktionen des
neuen Assays wurden große Mengen Zellen benötigt. Daher erfolgte ei-
ne Produktion von K562 TSH-R bei der AG ZKT. Da die Produktion
von 2,01011 Zellen kurzfristig erfolgen sollte, kam unter den gege-
benen Umständen nur die Batchkultivierung im 100 Liter-Maßstab in
Frage (Abbildung III.14). Die Produktion fand parallel zu den Untersu-
chungen im 2 Liter-Maßstab und im SuperSpinner statt. Daher wurde






































Abbildung III.14: Verlaufsdaten einer wiederholten Kultivierung im
Batchmodus im 100 Liter Maßstab (Batch A und B). Zum Zeitpunkt a wur-
de das Kulturvolumen von 40 auf 100 Liter erhöht. Zum Zeitpunkt b wurden
85 Liter geerntet und wiederbefüllt und zum Zeitpunkt c abschließend geerntet.
Für die externe Produktion des Mediums wurde die Rezeptur des
Mediums der 3. Stufe (Tabelle A.5) verwendet. Nach Lieferung des Me-
diums wurden die Aminosäurekonzentrationen und der Glukosegehalt
des Mediums kontrolliert. Dem Medium wurden Aminosäuren zuge-
fügt, um die Konzentrationen des Mediums der 4. Stufe (Tabelle A.6)
zu erzielen.
Nach Bereitstellung und Aufsupplementation des Fertigmediums
wurden im 100 Liter Reaktor 35 Liter Medium vorgelegt und auf
Kultivierungsbedingungen gebracht. Anschließend wurde mit 5 Li-
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tern Vorkultur angeimpft. Die Vorkultur wurde in einem 5 Liter
Reaktor mit scherkraftarmem Taumelrührer produziert. Dabei wur-
de eine Zelldichte von 1,4106 Zellen/ml mit einer Viabilität von
96% erreicht. Die erste Messung der Zelldichte im 100 Liter Reak-
tor direkt nach dem Animpfen ergab eine Anfangszelldichte von ca.
1,75105 Zellen/ml mit einer Viabilität von 88%. Nachdem eine Zell-
dichte von 6,0105 Zellen/ml erreicht worden war, erfolgte die scho-
nende Volumenerhöhung (0,5 l/min) auf 100 Liter Kulturvolumen (Ab-
bildung III.14, Batch A, Zeitpunkt a). Es resultierte eine Zelldichte von
2,95105 Zellen/ml mit einer Viabilität von 91,5%.
Die erste Ernte erfolgte bei einer Zelldichte von 1,8106 Zellen/ml.
Diese sehr hohe Zelldichte wurde nach unseren Beobachtungen durch
eine einmalige Glukosezugabe von 1 g/l am Tag vor der Zellernte bei
einer Zelldichte von 1,1106 Zellen/ml erzielt. Die Viabilität zum Ern-
tezeitpunkt war mit 93% für die beschriebene Zelldichte sehr hoch (Ab-
bildung III.14, Batch A, Zeitpunkt b).
Die Ernte von 85 Litern wurde für die weitere Verarbeitung in einen
Stahlbehälter mit Kühlung überführt. Nachdem die Kulturbrühe auf ca.
8ÆC abgekühlt war, erfolgte die Abtrennung des Kulturüberstandes mit
einer kontinuierlichen Durchlaufzentrifuge. Aufgrund des begrenzten
Rotorvolumens mußte dieser zweimal geleert werden. Dazu wurde der
Rotor unter der Sicherheitswerkbank geöffnet und das Pellet mit vor-
gekühltem CMF-PBS (Tabelle B.6) gelöst. Bis zum letzten Zentrifu-
gationsschritt wurde die Zellmasse abgedeckt auf Eis gelagert. Nach
dem Zusammenschluß der Pellets wurde die Zellmasse in CMF-PBS
(10 Liter) resuspendiert und erneut zentrifugiert. Anschließend wurde
die in weniger CMF-PBS gelöste Zellmasse in 50 ml-Röhrchen aliquo-
tiert. Nach dem Abzentrifugieren und dem Dekantieren des Überstandes
wurden die Pellets sofort bei -80ÆC eingefroren.
Bei der ersten Ernte konnten insgesamt 1,531011 Zellen gewonnen
werden. Die Zellmasse wurde für die Optimierung der Produktaufarbei-
tung eingesetzt. Durch massive Probleme bei der Aufarbeitung der Zel-
len (lange Standzeiten durch Zentrifugendefekt) wurde mit dem Rezep-
torextrakt nur eine Bindung von 6,6% B0/T erzielt (Abschnitt III.3.5).
Nach der ersten Ernte verblieben ca. 15 Liter Kultur mit
1,8106 Zellen/ml im 100 Liter Reaktor. Die Kultur wurde mit Me-
dium auf 105 Liter aufgefüllt. Nach dem Ausverdünnen wurde eine
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Zelldichte von 3,7105 Zellen/ml mit 91,9% Viabilität bestimmt.
Nachdem die Zellen auf eine Endzelldichte von 1,4106 Zellen/ml mit
95% Viabilität angewachsen waren, erfolgte die abschließende Ernte
(Abbildung III.14, Batch B, Zeitpunkt c). Es wurde entsprechend der
ersten Ernte vorgegangen.
Bei dieser zweiten Ernte wurden insgesamt 1,491011 Zellen ge-
wonnen. Mit einer Gesamtzellzahl von ca. 3,01011 Zellen wurde die
ursprünglich geplante Zellzahl von 2,01011 Zellen weit übertroffen.
Aufgrund der Ergebnisse der Präparation der ersten Teilcharge wur-
de bereits die Produktaufarbeitung verbessert. Bei einer Produktion
ohne Ausfälle der Anlagen wurde TSH-R-Extrakt produziert, der mit
19,2% B0/T eine hohe Bindung zeigte. Diese Rezeptorcharge wurde bei
der Assay-Produktion in einer Verdünnung von 1:20 eingesetzt (vgl.
Abschnitt III.4.4).
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3.4 Maßstabsvergrößerung des optimalen Kultivierungspro-
zesses
Nachdem im Kleinmaßstab die Eignung des entwickelten Perfusions-
prozesses für die Herstellung von Zellen mit hoher Rezeptorquali-
tät nachgewiesen worden war, mußte die Maßstabsvergrößerung erfol-
gen. Ziel war die Untersuchung des Einflusses leicht variierter Kulti-
vierungsbedingungen und eines höheren Produktionsvolumens.
Es konnte bereits vor dem Versuch aufgrund der Ergebnisse der vor-
angegangenen Produktionen (Abschnitt III.3.3) und der Untersuchun-
gen im Kleinmaßstab gefolgert werden, daß die Ernte der Zellen mit
anschließendem Einfrieren und Auftauen für die Präparation einen ne-
gativen Einfluß auf die Rezeptorqualität hat. Da jedoch die Produktauf-
arbeitung bei der AG ZKT nicht bei ähnlichen Bedingungen wie bei
der externen Entwicklung durchgeführt werden konnte, mußte nach der
Ernte und dem Einfrieren eine getrennte Präparation erfolgen.
Der 20 Liter Reaktor war mit einer Membranbegasung ausgestattet.
Dieser Aufbau verhinderte die Verwendung eines internen Spinfilters.
Als Alternative kam im Hinblick auf eine dem späteren Produktionspro-
zeß möglichst ähnliche Ausstattung nur die Verwendung eines externen
Spinfilters in Frage. Für den externen Spinfilter wurden eine optimale
externe Anströmung mit einem Durchsatz von 10 - 20 d 1 angegeben.
Eine so hohe Durchsatzrate der Zellkultur kann jedoch eine merkliche
Zellschädigung verursachen.
Im Vorfeld der Kultivierung wurde daher im 2 Liter Reaktor der Ein-
fluß einer Durchströmung eines externen Kreislaufes mit einer integrier-
ten 250 ml-Flasche getestet. Durch die Wahl der Länge des Kreislau-
fes, des Pumpenschlauchdurchmessers und des mit der Flasche einge-
brachten Totvolumens sollten die späteren Verhältnisse möglichst ge-
nau simuliert werden. Bei einer wiederholten Kultivierung wurde im
ersten Teilbatch zunächst ab der Inokulation direkt der externe Kreis-
lauf aktiviert. Beim ersten Batch wurden täglich 20 Reaktorvolumen
durch den externen Kreislauf gepumpt. Mit einer Endzelldichte von
1,1106 Zellen/ml bei 95,2% Viabilität konnte kein signifikant nega-
tiver Einfluß beobachtet werden.
Bei dem zweiten Batch wurde ein Durchsatz von 10 d 1 im exter-
nen Kreislauf verwendet. Mit einer Endzelldichte 1,3106 Zellen/ml
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und einer Viabilität von 96,7% wurden geringfügig bessere Ergebnisse
erzielt als beim ersten Teilbatch. Daher wurde für den Versuch im 20 Li-
ter Reaktor für den externen Kreislauf ein Durchsatz in unteren Bereich
der Herstellerangaben von 10 d 1 festgelegt.
Die Kultivierung im 20 Liter Reaktor erfolgte bei 37ÆC, pH 7,2 und
einem pO2 von 40%. Für den Prozeß wurde das Produktionsmedium
(Tabelle A.7) bei der AG ZKT hergestellt. Die Vorkultur für diesen
Pilotversuch wurde in zwei SuperSpinnern angezogen. Das Inokulum
(1,6 Liter) hatte eine Zelldichte von 1,5106 Zellen/ml bei 95,5% Via-
bilität. Vor der Inokulation wurden ca. 8 Liter Medium vorgelegt und
auf Kultivierungsbedingungen gebracht. Die Zelldichte betrug direkt
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Abbildung III.15: Verlauf der Kultivierung im Perfusionsmodus im 20 Liter
Maßstab. Zum Zeitpunkt a wurde das Kulturvolumen von 9,5 auf 21 Liter er-
höht (Mediumzuführung mit 6 d 1). Zum Zeitpunkt b kam es durch Ausfall des
Spinfilterantriebes zum Verlust von Zellen.
Bei einer Zelldichte von 5,9105 Zellen/ml wurde am nächsten Tag
das Kulturvolumen mit einem Volumenstrom von 6 d 1 auf 21 Liter
aufgefüllt (Abbildung III.15, Zeitpunkt a). Die während der Batchphase
gemessenen Aminosäureverbrauchsraten wurden für die Kontrolle der
Mediumrezeptur verwendet. Es ergab sich keine Notwendigkeit einer
erneuten Anpassung des Mediums.
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Bei diesem Prozeß wurde mit dem Mediumaustausch bei einer Zell-
dichte von 9,0105 Zellen/ml begonnen. Um optimale Bedingungen
für das Zellwachstum zu schaffen, wurde die Perfusionsrate auf 1 d 1
gestellt.
Aufgrund eines nicht korrekt befestigten Spinfilterantriebs stand der
Spinfilter für einen längeren Zeitraum still (Abbildung III.15, Zeit-
punkt b). Unter dem Spinfilter hatten sich im strömungsarmen Be-
reich bereits große Zellaggregate gebildet. Während bei der ersten Pro-
be nach der Aktivierung des Spinfilters eine Rückhaltung von 83%
gemessen wurde, ergab die Messung bei stillstehenden Spinfilter eine
Rückhaltung von nur ca. 48%. Eine Messung der Zelldichte ergab mit
6,3105 Zellen/ml einen hohen Verlust von Zellen. Zusätzlich hatten
sich infolge des Defekts verstärkt Zellaggregate gebildet.
Nach der korrekten Installation des Spinfilterantriebes wurden im
weiteren Verlauf Rückhalteraten von über 95% erreicht. Da der exter-
ne Spinfilter vom Aufbau für ein System mit 5 Liter Reaktorvolumen
konzipiert war, ergaben sich geringere Perfusionsraten als bei der Kali-
brierung der Pumpen mit Wasser. Dies führte dazu, daß ein maximaler
Mediumdurchsatz von 1,6 d 1 erreichbar war.
Zu diesem Zeitpunkt war bereits ersichtlich, daß für die Sicher-
stellung hoher Rezeptorqualität eine Begrenzung der Rezeptoraufar-
beitung auf maximal 1,01011 Zellen notwendig sein würde (Ab-
schnitt III.3.5). Bei den ersten Planungen für die neue Produktions-
anlage wurde für den Produktionsreaktor ein Arbeitsvolumen von 30 -
50 Liter veranschlagt. Selbst bei einer Ernte von nur 2/3 des Reak-
torvolumens von 30 Litern (z.B. wiederholter Batch im Perfusions-
modus) sind Zelldichten von 5,0106 Zellen/ml für die Gewinnung
von 1,01011 Zellen ausreichend. Daher wurde, auch aufgrund der
Aggregatbildung, bei einer Zelldichte von 7,0106 Zellen/ml und ei-
ner Viabilität von 97,1% die Ernte durchgeführt. Es wurde wie in Ab-
schnitt III.3.3 beschrieben vorgegangen.
Damit ergab sich für die Ernte eine Gesamtzellmasse von
1,11011 Zellen. Für die Produktion wurden 11 Reaktorvolumen
Medium verwendet. Die Verdopplungszeiten im Hochzelldichtebereich
lagen bei 1,5 Tagen. Aus den Daten wurde ein spezifischer Mediumver-
brauch von 1,59 ml/1,0106 Zellen berechnet. Der spezifische Medi-
umverbrauch war damit im Vergleich zu den vorherigen Resultaten im
110 Kapitel III. Ergebnisse und Diskussion
2 Liter MD-Reaktor (Mediumverbrauch 1,44 - 1,48 ml/1,0106 Zellen,
Verdopplungszeit über 2 Tage) trotz der geringeren Verdopplungszeit
nicht verbessert. Als Ursache wurde der Verlust von Zellen durch den
Ausfall des Spinfilters angenommen.
Bei der im Rahmen der Optimierung der Produktaufarbeitung vor-
genommenen Aufarbeitung im Großmaßstab wurde eine Bindung von
14,7% B0/T ermittelt. Dieser im Vergleich zu der 100 Liter Produktion
im Batchmodus geringere Wert (Abschnitt III.3.3) kann jedoch auf er-
neute Schwierigkeiten bei der Aufarbeitung zurückgeführt werden. Ei-
ne später im Kleinmaßstab durchgeführte Kontrolle der Rezeptorquali-
tät ergab mit 22,2% B0/T einen zu den Perfusionsprozessen im 2 Liter
Maßstab vergleichbaren Wert. Die Abweichung dieser im Kleinmaßstab
durchgeführten Kontrolle zu den höheren Werten von ca. 50% B0/T bei
den ersten Prüfungen der Rezeptorqualität (Abschnitt III.2) kann zu ei-
nem Teil mit der veränderten Vorgehensweise bei Präparation und der
Analytik erklärt werden (siehe Seite 103).
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3.5 Optimierung der Produktaufarbeitung
Ein Großteil der Optimierung der Produktaufarbeitung wurde durch die
Entwicklungsabteilung von BRAHMS in Zusammenarbeit mit ex-
ternen Partnern durchgeführt. Bei der AG ZKT wurden im Rahmen von
Pilotproduktionen mehrere große Aliquots Zellmasse für die Optimie-
rung der Produktaufarbeitung produziert (Abschnitt III.3.3 und III.3.4).
Es zeigte sich bei mehreren Versuchen im Kleinmaßstab und auch
bei den Präparationen im Großmaßstab, daß die Rezeptorqualität von
nach der Ernte eingefrorenen und später wieder aufgetauten Zellen re-
duziert ist. Daher wurde für die Verbesserung der Resultate die direkte
Aufarbeitung nach der Zellernte festgelegt.
Des weiteren wurden externe Kultivierungen der Zellen mit dem ur-
sprünglichen und dem bei der AG ZKT optimierten Medium durchge-
führt und die gewonnenen Zellen präpariert. Im Rahmen dieser Versu-
che wurde der Aufschluß der Zellen mittels einer Kugelmühle und die
Zentrifugation der anfallenden großen Volumina mittels einer Durch-
flußzentrifuge festgelegt.
Es hatte sich bereits bei den ersten externen Versuchen gezeigt, daß
die Präparation von mehr als 1,01011 Zellen problematisch ist. Auf-
grund der begrenzten Kapazität des Durchlaufrotors der Zentrifuge wur-
de bei höheren Zellzahlen eine Zwischenleerung notwendig. Dies führte
bei allen Zentrifugationsschritten zu längeren Standzeiten. Der Durch-
laufrotor stellte aufgrund der Konstruktion besondere Anforderungen
an die Handhabung. Bei Drehzahlen bis 10.000 Upm (10.000g) tra-
ten nur selten Probleme auf. Bei maximalen Drehzahlen (20.000 Upm,
39.900g) war die sichere Handhabung des Durchlaufrotors jedoch
schwieriger.
Da während der externen Produktionen die Handhabung der Durch-
laufzentrifuge zunächst nicht für maximale Drehzahlen optimiert war,
kam es zu Undichtigkeiten des Rotors. Die Ursachen dafür waren ne-
ben den Problemen beim Zusammenbau des Rotors vor allem der Ein-
trag von Luft in das System. Dadurch ging bei mehreren Präparationen
der TSH-R-Extrakt entweder in die Zentrifugenkammer verloren oder
es wurde keine Abscheidung der Zelltrümmer erreicht. Durch die er-
höhten Standzeiten kam es wiederholt zu einer Verschlechterung der
Rezeptorqualität.
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Des weiteren wurde beim Aufschluß der Zellen mit der Kugelmüh-
le eine zu hohe Temperatur erreicht. Selbst bei einer Vorkühlung der
Kugelmühle auf 2ÆC und einer Temperatur im Kühlkreislauf von -12ÆC
konnte eine Erwärmung nicht verhindert werden. Nach maximal 15 Mi-
nuten wurde bei Mahlung mit maximaler Drehzahl (6.000 Upm) trotz
stark vorgekühltem Mahlgut eine Temperatur von 12ÆC überschritten.
Aus den Vorversuchen war ersichtlich, daß eine längere Erwärmung
des Extraktes über 8ÆC vermieden werden muß. Bei einem Durch-
satz von 250 ml/min ergab sich für eine realisierbare Aufschlußzeit
von 15 Minuten ein maximales Volumen von ca. 4 Litern. Wie in Ab-
schnitt II.6.4.3 beschrieben, werden je 1,0109 Zellen 40 ml Extrakti-
onspuffers eingesetzt. Daraus ergab sich eine maximal sicher zu verar-
beitende Zellzahl von 1,01011 Zellen. Diese Abschätzung konnte bei
Versuchen mehrfach bestätigt werden. Aufgrund der höheren Volumi-
na (und Zellzahlen) bei den externen Produktionen erreichte die Kugel-
mühle Temperaturen von über 18ÆC. Der Extrakt hatte nach der Passage
teilweise eine Temperatur von mehr als 12ÆC. Daraus folgte direkt eine
signifikante Abnahme der Rezeptorqualität.
Während der Lieferzeit der neuen Fermenteranlage und der an-
schließenden Etablierung des Prozesses in der neuen Fermenteranlage
wurden weiterhin externe Produktionen im Chemostatmodus durchge-
führt. Auch nach mehrmaligen Anpassungen der Produktaufarbeitung
konnten bei diesen Produktionen keine zufriedenstellenden Ergebnisse
erzielt werden. Wiederholte Ausfälle der Durchflußzentrifuge führten
zu dem Verlust mehrerer Chargen. Die Rezeptorqualität und -ausbeute
war gering und starken Schwankungen unterworfen (Abschnitt III.4.4).
Es wurde gezeigt, daß maximal drei Aufarbeitungen der kontinu-
ierlich geernteten Zellen (innerhalb von 30 Tagen) möglich waren. Bei
einer längeren Kultivierung reduzierte sich die Rezeptorqualität merk-
lich. Aus den Resultaten der externen Produktion konnte abgeleitet wer-
den, daß die Produktivität der Zellen bei einer über 30 Verdopplungen
hinausgehenden Kultivierung ohne Selektionsantibiotikum (Geneticin)
abnimmt. Eine durchgehende Verwendung von Geneticin während der
Produktion ist aus Kostengründen nicht möglich. Daher sind auch mit
verbesserten Verfahrensweisen im Chemostatmodus nicht mehr als drei
zusammenhängende Produktionen mit je 1,01011 Zellen möglich.
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3.6 Zusammenfassung und Diskussion
Wesentliche Voraussetzung für die Durchführung der Prozeßentwick-
lung war die sehr gute Rezeptorexpression der in serumfreiem Medi-
um kultivierten Zellen (Abschnitt III.1.4). Mit über 1,2106 Rezepto-
ren pro Zelle konnte mit der Zellinie K562 TSH-R eine um den Faktor
10 höhere Ausbeute als mit serumhaltigem Medium im HeLa-Vaccinia-
System [37,46] oder anderen stabil transfizierten Zellinien [85] erreicht
werden. Durch die serumfreie Adaption der von Costagliola et al. trans-
fizierten und mit serumhaltigem Medium kultivierten Zellinie [11] an
das serumfreie Produktionsmedium wurden die Mediumkosten mini-
miert. Zusätzlich wurde das Risiko einer wie bei Rowley et al. und
Sakata et al. beschriebenen Ausdifferenzierung durch Bestandteile des
FCS [60, 61] vermieden.
Ausgehend von diesen Ergebnissen wurde zunächst die Kultivierung
im Bioreaktor getestet. Dabei wurde ein Perfusionsprozeß mit hohem
Mediumdurchsatz als ideal identifiziert. Durch die wesentlich verbes-
serte Rezeptorqualität wurde die Produktion im Großmaßstab denkbar.
Für eine Umsetzung der Ergebnisse in einen Produktionsprozeß waren
jedoch weitere Untersuchungen notwendig.
Es konnte gezeigt werden, daß die Umsetzung des als optimal beur-
teilten Perfusionsprozesses in einen sicher durchführbaren Produktions-
prozeß möglich ist. Die Arbeiten zeigten eine bis zu diesem Zeitpunkt
noch nicht beschriebene Möglichkeit der Produktion von K562 Zellen
im Großmaßstab. Die für die Planung der Produktionsanlage wesentli-
chen Erkenntnisse waren die Verwendbarkeit einer Begasung mit dünn-
wandigem Silikonschlauch und die Möglichkeit einer Zellrückhaltung
mittels internem (oder externem) Spinfilter.
Wesentlich für die erzielten Resultate war die während der ge-
samten Prozeßentwicklung fortgeführte Optimierung des Mediums.
Die Variation der spezifischen Verbrauchsraten mit dem Wechsel der
Kultivierungsbedingungen erklärt die vor der Prozeß- und Medium-
optimierung beobachtete geringere Expression des Rezeptors (Ab-
schnitt III.1.3) und die geringere Qualität des mit Standardmedium
produzierten Rezeptors (vgl. auch Abschnitt III.4.4). Durch die Anpas-
sung der Mediumrezeptur an die für das Fermentersystem spezifischen
Verbrauchsraten konnte während der Prozeßentwicklung eine konstant
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hohe Rezeptorqualität sichergestellt werden.
Im Rahmen der Produktion im 20 Liter Reaktor konnte gezeigt wer-
den, daß die im Kleinmaßstab erzielten Ergebnisse auf den Produkti-
onsmaßstab übertragbar waren. Der spezifische Mediumverbrauch für
die Produktion der Zellen variierte nur unwesentlich zwischen den Sy-
stemen und den verwendeten Perfusionsraten. Daher konnte aus der di-
rekten Abhängigkeit der produzierten Zellmasse vom eingesetzten Me-
dium gefolgert werden, daß das Zellwachstum ohne beobachtbare Limi-
tierungen direkt vom Mediumaustausch abhängig ist. Dies läßt sich nur
mit unbekannten inhibitorischen Faktoren begründen. Diese Annahme
wurde auch durch die erhöhte Saturationszelldichte bei den Versuchen
mit hohen BSA-Konzentrationen unterstützt. BSA kann durch Bindung
toxische oder inhibitorische Substanzen (Metabolite, Peptide, Steroid-
hormone) abfangen. Von Soyano et al. [70] wurde ebenfalls ein wesent-
licher Einfluß von BSA auf das Zellwachstum beschrieben.
Von besonderer Wichtigkeit für die Beurteilung der Prozeßentwick-
lung war die sich aus dem optimalen Prozeß ergebende Produktqualität.
Während die Qualität der produzierten Zellen als signifikant verbessert
beurteilt werden konnte, war zu diesem Zeitpunkt noch keine abschlie-
ßende Beurteilung der Produktaufarbeitung möglich. Bei der Aufarbei-
tung der im Großmaßstab produzierten Zellen und den externen Pro-
duktionen im Chemostatmodus konnten keine zufriedenstellenden Er-
gebnisse erzielt werden.
Aus den Resultaten der externen Produktionen mußte geschlossen
werden, daß zu diesem Zeitpunkt kein optimierter Prozeß für die Pro-
duktaufarbeitung verfügbar war. Daher erfolgte während des Aufbaus
der Produktionsanlage eine erneute Optimierung der Produktaufarbei-
tung mit Zellen aus alten externen Produktionen (Abschnitt III.4.1.2).
Die dabei gewonnenen Erkenntnisse wurden für eine Überarbeitung der
Arbeitsanweisung der Rezeptorpräparation verwendet.
Aus den Resultaten der Entwicklungsarbeiten und der Maßstabs-
vergrößerung bis zum 20 Liter Reaktor konnte der finale Produktions-
prozeß für die Zellinie K562 TSH-R festgelegt werden. Die während
der Prozeßentwicklung gesammelten Erfahrungen dienten der genauen
Konzeption und Auftragserteilung für den Bau der neuen Produktions-
anlage.
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4 Etablierung des Produktionsprozesses
Nachdem der Produktionsprozeß bei der AG ZKT abschließend opti-
miert worden war, wurde die Produktion bei InVivo etabliert. Dazu wur-
de zunächst die Fermenteranlage aufgebaut und parallel eine erneute
Optimierung der Produktaufarbeitung durchgeführt.
Im Anschluß wurden im Rahmen von Vorversuchen die für die neue
Fermenteranlage idealen Kultivierungsbedingungen und Reglerparame-
ter untersucht. Nach der Optimierung der Anlagen entsprechend den
Vorgaben der Prozeßentwicklung (Scherkraftstreß, Perfusionsführung,
Mediumlagerung) erfolgten die ersten Pilotproduktionen. Abschließend
wurden aus den Resultaten der Prozeßetablierung und der Validierung
der Gesamtproduktion die Standardverfahrensanweisungen erstellt.
4.1 Aufbau der Produktionsanlage
4.1.1 Aufbau der Fermenteranlage
Um die Anforderungen an die Laborbedingungen eines Zellkulturtech-
nikums zu erfüllen, mußten zunächst umfangreiche Veränderungen an
den Laborbauten vorgenommen werden. Es war bereits eine redundan-
te Gasversorgung mit Gasflaschen aufgebaut worden. Die Versorgung
mit Druckluft erfolgte über einen zentralen Kompressor. Für den An-
schluß der Fermenter wurden Öl- und Partikelfilter sowie Druckminde-
rer installiert. Die überaus wichtige Versorgung mit Kühlwasser wur-
de zunächst alleinig über ein zentrales Hausnetz gewährleistet. Um die
Kühlwasserversorgung weiter abzusichern, wurde eine Umschaltung
auf Leitungswasser mit Vorfiltern und Druckminderern etabliert.
Da für den Produktionsprozeß das Medium in 50 Liter-Beuteln ange-
liefert wurde, ergab sich zu Prozeßbeginn (geringer Mediumverbrauch)
eine lange Standzeit der angeschlossenen Mediumbeutel in der Nähe
der Fermenter. Um eine Schädigung des Mediums (Abbau von Insulin,
Glutamin, etc.) zu vermeiden, wurden jeweils zwei parallel angeschlos-
sene Mediumbeutel im Kühlschrank gelagert. Durch die Leitungslängen
und die Perfusionsraten im Bereich von maximal 2 d 1 ergab sich kein
negativer Kühleffekt.
Nach der Lieferung der Anlagen waren umfangreiche Anpassungen
notwendig. Neben technischen Ergänzungen und Korrekturen (Anpas-
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sung von Anstechgarnituren, Wechsel von fehlerhaften Ventilen, etc.)
erfolgte zunächst eine Einarbeitung in die neue Anlage. Da die Pro-
duktionsanlage den Systemen bei der AG ZKT weitestgehend entsprach
(Hersteller, Regelung, etc.), konnte nach der Fertigstellung der Anlage
direkt mit den Versuchen begonnen werden.
4.1.2 Aufbau der Produktaufarbeitung
Parallel zum Aufbau der Fermenteranlage wurden die in
Abschnitt III.3.5 erläuterten Forderungen an eine Optimierung der
Produktaufarbeitung erfüllt. Zunächst wurde das Equipment für eine
sterile Ernte der Zellkultur aufgebaut. Mit einer steril angekoppelten
50 Liter-Tonne wurde bei den Produktionen die Kultur direkt nach der
Ernte zur Durchlaufzentrifuge transportiert.
Das Vorgehen für den Zusammenbau des Durchlaufrotors wurde op-
timiert und genau festgelegt. Ebenso wurde die Durchführung der Zen-
trifugationen und des Zellaufschlusses verbessert. Das optimierte Vor-
gehen wird in Abschnitt II.8.2 beschrieben.
Entscheidend für die späteren Produktionen war die Limitierung der
zu präparierenden Zellmenge auf maximal 1,01011 Zellen. Bei die-
sem Volumen konnte die Produktaufarbeitung unter optimalen Bedin-
gungen erfolgen (1Rotorleerung je Lauf, maximal 12ÆC bei der Prä-
paration). Für die Produktion der TSH-R-Röhrchen ist eine gleichblei-
bende Qualität der Rezeptorchargen von besonders großer Bedeutung.
Durch eine konstante Zellmenge sollte neben einer höheren Qualität vor
allem eine signifikante Verbesserung der Chargenkonsistenz erzielt wer-
den.
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4.2 Test und Optimierung der Kultivierungsparameter
Für die Etablierung des optimalen Kultivierungsprozesses waren Vor-
versuche notwendig. Dabei wurden neben der Sterilität der Anlagen
auch die optimalen Kultivierungsparameter (Drehzahl von Rührer und
Spinfilter, Druckverhältnisse) und Reglerparameter untersucht.
Nach dem Aufbau der Anlage wurde zunächst im 5 Liter Reaktor ei-
ne Batchkultivierung vorgenommen. Die Kultivierung wurde bei Soll-
werten von 37ÆC, pH 7,2 und 40% pO2 durchgeführt. Das Medium (fi-
nales Produktionsmedium, Tabelle A.7) wurde extern produziert und
in Mediumbeuteln (20 - 50 Liter) geliefert. Für die Mediumvorlage und
den späteren Perfusionsprozeß wurden jeweils zwei Beutel parallel über
eine Anstechgarnitur an den Reaktor angeschlossen.
Da bei den neuen Fermentern die Rührer und Spinfilter andere
Durchmesser als im 2 Liter Reaktor bei der AG ZKT haben, mußte
der Bereich der optimalen Drehzahlen abgeschätzt werden (Tabelle III.1
und III.2). Die Versuche wurden zunächst im unteren Bereich der Be-
rechnungen (Test) durchgeführt, um zu hohe Scherkräfte zu vermeiden.
Tabelle III.1: Verhältnis der Rührerdurchmesser in den verschiedenen Syste-
men. Aus der bei der AG ZKT verwendeten Drehzahl von 120 Upm im 2 Liter
MD-Reaktor (MD2) konnten die möglichen Drehzahlen für die Produktions-
reaktoren (C5, C30) für maximal gleich hohe Umfangsgeschwindigkeiten be-
rechnet werden. Die Umfangsgeschwindigkeiten sind den verursachten Scher-
kräften proportional. Es sind die für Tests geringeren (Test) und die später als
optimal festgelegten Drehzahlen (Prozeß) angegeben.
System Radius Drehzahl Umfangsge- Test Prozeß
[cm] [Upm] schw. [m/min] [Upm] [Upm]
MD2 2,9 120 21,9 - -
C5 3,3 105 21,8 50 70
C30 8,4 41 21,6 20 36
Bei der ersten Kultivierung im 5 Liter Reaktor wurde die Rührung
auf 50 Upm gestellt (Tabelle III.1, C5, Test). Die Reglerparameter des
pH- und pO2-Regler entsprachen der Grundkonfiguration der DCU3.
Der Fermenter wurde mit einer Vorkultur aus einem SuperSpinner in-
okuliert. Es ergab sich eine Anfangszelldichte von 2,4105 Zellen/ml
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mit 95% Viabilität. Mit den gegebenen Einstellungen konnte eine Satu-
rationszelldichte von nur 8,1105 Zellen/ml mit 85% Viabilität erreicht
werden. Dieses schlechte Resultat konnte auf eine extreme Schwingung
der pH- und pO2-Werte (pH +/- 0,25 und pO2 +/- 15%) infolge der nicht
optimierten Reglerparameter zurückgeführt werden.
Tabelle III.2: Verhältnis der Spinfilterdurchmesser in den verschiedenen Sy-
stemen. Aus der bei der AG ZKT verwendeten Drehzahl von 120 Upm im 2 Li-
ter MD-Reaktor (MD2) konnten die maximal möglichen Drehzahlen für die
Produktionsreaktoren (C5, C30) für maximale gleich hohe Umfangsgeschwin-
digkeiten berechnet werden. Die Umfangsgeschwindigkeiten sind den verur-
sachten Scherkräften proportional. Neben dem Siebeffekt des Spinfilters sorgt
auch die bei den Umdrehungsgeschwindigkeiten angegebene relative Zentrifu-
galbeschleunigung (angegeben in Vielfachen der Erdbeschleunigung, [g]) für
die Zellrückhaltung. Es sind die für Tests geringeren (Test) und die später als
optimal festgelegten Drehzahlen (Prozeß) mit den jeweils resultierenden Zen-
trifugalbeschleunigungen angegeben.
Sys- Radius Drehzahl Umfangsge- Test Prozeß
tem [cm] [Upm (g)] schw. [m/min] [Upm (g)] [Upm (g)]
MD2 2,9 120 (0,47) 21,9 - -
C5 2,9 120 (0,47) 21,9 110 (0,39) 110 (0,39)
C30 6,5 55 (0,22) 21,5 30 (0,07) 60 (0,26)
Die optimalen Reglerparameter wurden unter Verwendung der beob-
achteten Schwingungsdauer mit Hilfe von für die DCU3 vorgegebenen
Berechnungsgrundlagen ermittelt (mündliche Informationen, BBI).
Durch die Optimierung der Reglerparameter konnten im zweiten
Batch die Ergebnisse der Kultivierungen bei der AG ZKT mit einer
Endzelldichte von 1,3106 Zellen/ml und 94,6% Viabilität reprodu-
ziert werden. Bei dieser Kultivierung wurde für eine Verbesserung der
Durchmischung der Kultur die Rührerdrehzahl auf 70 Upm erhöht (Ta-
belle III.1, C5, Prozeß). Es zeigte sich kein negativer Einfluß der erhöh-
ten Scherkräfte.
Nachdem somit die Durchführbarkeit von Batchkultivierungen ge-
zeigt werden konnte, erfolgte der Test der Perfusionskultivierung. Um
den Mediumverbrauch in der Testphase zu reduzieren, wurde der erste
Versuch im 5 Liter Reaktor durchgeführt. Die Rührerdrehzahl wurde bei
4. Etablierung des Produktionsprozesses 119
70 Upm belassen. Der Spinfilter wurde auf 110 Upm eingestellt (Tabel-
le III.2, C5, Test). Mit einer Rückhalterate von 96,7% konnte die Spin-
filtergeschwindigkeit als ausreichend bestimmt werden. Da sich bereits
ein ähnliches Wachstumsverhalten wie bei den Versuchen im 2 Liter
Reaktor zeigte, wurde bei einer Zelldichte von 2,3106 Zellen/ml und
97,1% Viabilität die Ernte vorgenommen.
Nachdem im 5 Liter Reaktor die für die Prozeßführung entscheiden-
den Parameter untersucht worden waren, wurde die erste Kultivierung
im 30 Liter Reaktor vorgenommen. Die Kultivierung wurde bei Soll-
werten von 37ÆC, pH 7,2 und 40% pO2 durchgeführt. Um möglichst
scherkraftarme Verhältnisse zu testen, wurde der Rührer zunächst auf
20 Upm gestellt (Tabelle III.1, C30, Test). Der Spinfilter wurde mit
30 Upm betrieben (Tabelle III.2, C30, Test). Nach einer anfänglich be-
obachteten Schwingung der Kulturparameter (pH, pO2) wurden nach
dem gleichen Prinzip wie beim 5 Liter Reaktor die Reglerparameter op-
timiert. Im weiteren Verlauf wurden nur sehr geringe Abweichungen
von den Sollwerten festgestellt.
Für die Inokulation wurden 10 Liter Medium vorgelegt und auf Kul-
tivierungsbedingungen gebracht. Mit 5 Litern Kultur aus dem Vorfer-
menter (C5) wurde auf eine Anfangszelldichte von 2,3105 Zellen/ml
bei 91% Viabilität angeimpft. Bereits nach einem Tag zeigte sich mit ei-
ner Zelldichte von nur 3,3105 Zellen/ml bei 67% Viabilität eine starke
Schädigung der Kultur. Die Schädigung wurde aufgrund der Beobach-
tungen bei der Inokulation (starke Schaumbildung) auf die große Fall-
höhe der Vorkultur bei der Inokulation zurückgeführt (Seitenstutzen bis
Kulturoberfläche ca. 55 cm Höhendifferenz).
In den folgenden Tagen wurde ein gutes Zellwachstum beob-
achtet. Daher wurde nach zwei Tagen bei einer Zelldichte von
7,6105 Zellen/ml (93% Viabilität) das Kulturvolumen von 15 auf
30 Liter erhöht. Da bei diesem Volumen mit 20 Upm keine ausreichen-
de Durchmischung der Kultur erzeugt wurde, erfolgte die Erhöhung
der Rührerdrehzahl auf 36 Upm (Tabelle III.1, C30, Prozeß). Bei einer
angenommenen Verdopplungszeit von ca. einem Tag wurde unter Ein-
beziehung der Verdünnung für die Messung am Folgetag eine Zelldichte
im Bereich von 7,0105 Zellen/ml erwartet. Bei der Messung wurde
jedoch nur eine Zelldichte von 2,45105 Zellen/ml mit 84% Viabilität
ermittelt. Da das Medium über eine Anstechgarnitur im Reaktordeckel
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zugegeben wurde, mußte erneut von einer Schädigung der Kultur durch
den Scherkraftstreß bei der Mediumzuführung ausgegangen werden.
Nachdem die Kultur eine Zelldichte von 6,0105 Zellen/ml erreicht
hatte (92% Viabilität) wurde mit der Perfusion begonnen. Zunächst
wurde der Mediumdurchsatz auf 1 d 1 gestellt. Bei der Spinfilterdreh-
zahl von 30 Upm (Tabelle III.2, C30, Test) wurde nur eine Rückhaltung
von ca. 80% erreicht. Dies spricht für einen wesentlichen Einfluß der
Zentrifugalbeschleunigung auf die Zellrückhaltung, da bei dieser Ein-
stellung mit 0,07g wesentlich geringere Fliehkräfte als bei dem Refe-
renzsystem und dem 5 Liter Reaktor mit 0,47g bzw. 0,39g erreicht
wurden (Tabelle III.2, MD2 und C5). Daher wurde die Spinfilterdreh-
zahl auf 60 Upm (0,3g) erhöht (Tabelle III.2, C30, Prozeß). Bei der
nächsten Messung wurde mit 97% eine signifikant erhöhte Rückhalte-
rate gemessen.
Aufgrund der Schädigung der Kultur im frühen Batchverlauf durch
die Scherkräfte bei der Volumenerhöhung, kam es schon bei Zelldich-
ten von 1,0106 Zellen/ml zu einer starken Aggregatbildung. Bei ca.
1,4106 Zellen/ml und 95% Viabilität wurde aufgrund der Zellaggre-
gate (bis zu 8 mm Durchmesser) der Prozeß abgebrochen.
Die Resultate dieser Kultivierung dienten der Überarbeitung der Ver-
fahrensabläufe. Als Folge dieser ersten Resultate wurde bei der Inoku-
lation der weiteren Kultivierungen der Volumenstrom so reduziert, daß
die Kulturbrühe langsam am Innenrand des Reaktors herablief. Die Me-
diumvorlage wurde auf mindestens 20 Liter festgelegt. Dadurch konn-
ten die Scherkräfte weitestgehend reduziert werden. Die Mediumzufüh-
rung wurde über ein Tauchrohr etabliert, um dort ebenfalls Scherkräfte
zu vermeiden.
Durch die Validierung der optimalen Reglerparameter in beiden Sy-
stemen konnte bei den folgenden Kultivierungen eine Schwankung der
Kultivierungsbedingungen weitestgehend vermieden werden. Der pH-
Wert wurde mit einer maximalen Schwankung von +/- 0,05 pH einge-
halten. Der pO2-Wert konnte mit +/- 0,5% Luftsättigung ebenfalls sehr
konstant gehalten werden.
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4.3 Produktion der Pilotchargen
Bei externen Produktionen wurde eine Stabilität der Rezeptorexpres-
sion ohne Verwendung des Selektionsantibiotikums (Geneticin) über
einen Zeitraum von 30 Verdopplungen (entspricht ca. 30 Tagen) ge-
zeigt (Abschnitt III.3.5). Aufgrund der Verwendung von Geneticin bei
der Vorkultur galt dieser Zeitraum für die Pilotproduktionen erst ab der
Inokulation des Produktionsfermenters. Um eine Abnahme der Produk-
tivität der Zellen sicher ausschließen zu können, wurde die maximale
Kultivierungsdauer ohne Verwendung des Selektionsantibiotikums zu-
nächst auf 15 Tage festgelegt. Daraus folgerte die mögliche Produktion
mit einer Perfusionskultivierung mit zwei (maximal drei) Ernten für die
Produktaufarbeitung.
Nach der kompletten Optimierung der Parameter für die Kulti-
vierung im 5 und 30 Liter Reaktor wurde die erste hausinterne Pilot-
produktion durchgeführt. Dabei wurden die in den Vorversuchen ermit-
telten Kultivierungsparameter verwendet.
Aufgrund der gezeigten starken Zellschädigung durch die Inokulati-
on bei geringen Mediumvorlagen wurde eine Mindestvorlage von 20 Li-
tern festgelegt. Die Mindestzelldichte nach der Inokulation wurde auf
2,0105 Zellen/ml festgelegt.
Mit einer Zelldichte der 5 Liter Inokulat von 2,7106 Zellen/ml
(Perfusionskultivierung im C5) und einer Mediumvorlage von 25 Litern
wurde die geforderte Mindestzelldichte von 2,0105 Zellen/ml weit
übertroffen. Bei der Analyse der ersten Probe aus dem Reaktor nach der
schonenden Inokulation wurde eine Zelldichte von 4,5105 Zellen/ml
mit 94% Viabilität gemessen. Der Verlauf der gesamten Kultivierung
mit zweifacher Ernte für die Rezeptorpräparation ist in Abbildung III.16
dargestellt.
Am Folgetag wurde über die Mediumzuführung für den Perfusions-
modus das Kulturvolumen bis zum Erreichen des Level-Sensors auf-
gefüllt (von 30 auf ca. 31 Liter) Im weiteren Batchverlauf wurde die
automatische Mediumzuführung beibehalten, um Volumenreduktionen
durch Probenahme im Reaktor auszugleichen. Dieses Vorgehen wurde
auch bei den folgenden Produktionen beibehalten.
Nach etwas weniger als zwei Tagen (Kultivierungsdauer 42 h) wurde
eine Zelldichte von 1,1106 Zellen/ml mit einer Viabilität von 96,6%









































































Abbildung III.16: Verlaufsdaten der ersten Pilotproduktion mit zweifach wie-
derholtem Batch im Perfusionsmodus (A, B). Zum Zeitpunkt a wurde die Per-
fusionsrate auf 0,5 d 1 erhöht. Zeitpunkt b zeigt die Erhöhung auf 2 d 1. Zum
Zeitpunkt c und d erfolgten die Ernten für die Produktaufarbeitung.
erreicht. Es wurde eine Verdopplungszeit von 0,88 Tagen gemessen.
Dies entsprach den Ergebnissen der Resultate der Versuche im 2 Liter
Maßstab. Aufgrund des guten Zellwachstums wurde mit der Perfusion
begonnen. Nach den ursprünglichen Annahmen sollte eine Mediumaus-
tauschrate von 0,2 Reaktorvolumen je 1,0106 Zellen/ml und Tag für
die Versorgung der Zellen ausreichend sein (Abschnitt III.1.2). Der Per-
fusionsprozeß wurde daher zunächst mit einem Durchsatz von 0,3 d 1
gestartet.
Am übernächsten Tag (Kultivierungsdauer 89 h) wurde nach der
Messung einer Zelldichte von 2,85106 Zellen/ml die Perfusionsrate
auf 0,5 d 1 erhöht (Abbildung III.16, Batch A, Zeitpunkt a). Da die
Zellzählung am Folgetag (Kultivierungsdauer 116 h) nur eine Zelldichte
von 3,14106 Zellen/ml ergab, wurde für die Verbesserung des Wachs-
tumsverhaltens eine Erhöhung des Mediumdurchsatzes auf 0,8 d 1
vorgenommen. Da mit 3,3106 Zellen/ml am nächsten Tag (Kultivie-
rungsdauer 140 h) immer noch kein zufriedenstellendes Wachstum fest-
gestellt wurde, erfolgte eine Erhöhung auf 2 d 1, Abbildung III.16,
Batch A, Zeitpunkt b).
In Folge dieser Erhöhung konnte das Wachstum wesentlich ver-
bessert werden. Die durchschnittliche Verdopplungszeit im Hochzell-
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dichtebereich war jedoch mit 1,7 Tagen noch sehr hoch. Bei einer Zell-
dichte von 4,5106 Zellen/ml und 93,3% Viabilität (Kultivierungsdau-
er 162 h) erfolgte die erste Ernte von 1,01011 Zellen in 22 Litern
Kulturvolumen für die Rezeptorpräparation (Abbildung III.16, Batch A,
Zeitpunkt c). Sofort nach der Ernte wurde der Reaktor mit einem Vo-
lumenstrom von 2 d 1 von 8 auf 31 Liter aufgefüllt. Es resultierte eine
Zelldichte von 1,2106 Zellen/ml.
Am Folgetag (Kultivierungsdauer 194 h) wurde eine Zelldichte von
1,6106 Zellen/ml mit 92% Viabilität gemessen. Auf der Grundlage
der Ergebnisse der Kultivierung bis zur ersten Ernte wurde die Perfusi-
onsrate für alle folgenden Veränderungen auf 0,4 Reaktorvolumen pro
Tag und 1,0106 Zellen/ml festgelegt. Durch die tägliche Anpassung
der Perfusionsrate konnten im weiteren Verlauf mit einer Verdopplungs-
zeit von ungefähr einem Tag hervorragende Resultate erzielt werden.
Bei einer Zelldichte von 3,9106 Zellen/ml und 94% Viabilität (Kul-
tivierungsdauer 234 h) wurde die abschließende Ernte dieses Produkti-
onslaufes vorgenommen. Die Zellmasse von 1,01011 Zellen für Prä-
paration des Rezeptors wurde in einem Gesamtvolumen von ca. 25,5 Li-
tern geerntet (Abbildung III.16, Batch B, Zeitpunkt d). Die restliche
Zellmasse wurde separat abgeerntet und das Zellpellet nach Zentrifuga-
tion bei -80ÆC eingelagert.
Für die gesamte Produktion mit zwei Ernten wurden 181 Liter Me-
dium eingesetzt. Auf der Grundlage der für die Produktion verwende-
ten Zellmasse von 2,01011 Zellen wurde ein spezifischer Mediumver-
brauch von 0,9 ml/1,0106 Zellen erzielt. Im Vergleich dazu wurde
bei den Versuchen im Perfusionsmodus im 2-Liter-Maßstab mit 1,4 -
1,9 ml/1,0106 Zellen wesentlich mehr Medium für die Produktion
der Zellen eingesetzt. Die höhere Ausbeute erklärt sich durch die op-
timale Anpassung der Perfusionsraten im zweiten wiederholten Batch.
Dadurch wurde im Hochzelldichtebereich ein wesentlich verbessertes
Wachstum als bei den Vorversuchen im 2-Liter-Maßstab (Verdopp-
lungszeit 1,5 - 3 Tage) erzielt. Die Produktionszeit betrug insgesamt
32 Tage (vom Auftauen eines Kryoröhrchens bis zur letzten Ernte).
Die Prüfung der produzierten Rezeptorchargen ergab für beide Pro-
duktionen eine Verdünnung bei der Rezeptorproduktion von 1:70. Die-
ser Wert lag weit über den auf Grundlage der externen Produktionen
basierenden Erwartungen. In Abschnitt III.4.4 wird näher auf die Qua-
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lität der Chargen (erste und zweite TSH-R-Charge) eingegangen.
Bei den folgenden Produktionen wurden die gewonnenen Daten für
eine weitere Anpassung der Perfusionsraten verwendet. Die Perfusions-
rate wurde täglich nach der Messung der Zelldichte angepaßt. Dabei
bestätigte sich, daß mit 0,4 RV pro 1,0106 Zellen/ml und Tag ein op-
timales Wachstum erzielt werden kann.
Bei der zweiten Produktion wurde ab einer Zelldichte von
1,5106 Zellen/ml mit der Perfusion begonnen (Abbildung III.17,
Kultivierungsdauer 94 h). Während in der exponentiellen Phase
(Anfangsbatch) das Zellwachstum mit einer Verdopplungszeit von
0,75 Tagen sehr gut war, erhöhte sich im Hochzelldichtebereich
die Verdopplungszeit auf 1,5 Tage. Die erste Ernte wurde bei einer
Zelldichte von 5,2106 Zellen/ml und 95% Viabilität vorgenom-
men (Abbildung III.17, Batch A, Zeitpunkt a, Kultivierungsdauer
161 h). Nach dem Auffüllen resultierte eine Zelldichte im Reaktor von
1,8106 Zellen/ml. Die zweite Ernte wurde bei einer Zelldichte von
3,6106 Zellen/ml und 95% Viabilität durchgeführt (Abbildung III.17,

































































Abbildung III.17: Verlaufsdaten der zweiten Pilotproduktion.
Trotz der höheren Verdopplungszeit konnten bei einem Mediumver-
brauch von nur 157 Litern zwei Ernten mit jeweils 1,01011 Zellen für
die Produktion des Rezeptorextraktes vorgenommen werden. Die Via-
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bilität betrug bei beiden Ernten 95%. Es ergab sich ein spezifischer Me-
diumverbrauch von 0,79 ml/1,0106 Zellen. Die Produktionszeit vom
Ansatz der Zellen bis zur letzten Ernte betrug 28 Tage. Mit einer festge-
legten Verdünnung für die TSH-R-Röhrchen Produktion von 1:80 wur-
den die sehr guten Resultate der ersten Pilotproduktion noch einmal
übertroffen. In Abschnitt III.4.4 wird näher auf die Resultate eingegan-
gen (dritte und vierte TSH-R-Charge).
Mit einer dritten Pilotproduktion sollte die Prozeßvalidierung ab-
geschlossen werden (Abbildung III.18). In Abweichung zu den vor-
angegangenen Produktionen sollte bei dieser Produktion für die Op-
timierung der Verdopplungszeiten bereits ab einer Zelldichte von ca.
5,0105 Zellen/ml mit der Perfusion begonnen werden. Es wurde
erhofft, durch den frühzeitigen Mediumaustausch die Abnahme der



































































Abbildung III.18: Verlaufsdaten der dritten Pilotproduktion.
Bei dieser Produktion wurde mit der Perfusion ab einer Zelldichte
von 5,1105 Zellen/ml begonnen (Kultivierungsdauer 48 h) . Die erste
Ernte erfolgte bereits bei einer Zelldichte von 4,2106 Zellen/ml (Ab-
bildung III.18, Batch A, Zeitpunkt a, Kultivierungsdauer 136 h). Daraus
resultierte nach dem Wiederbefüllen eine Zelldichte im Reaktor von nur
5,0105 Zellen/ml.
Bei der abschließenden Ernte dieser Kultivierung wurde mit einer
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Zelldichte von nur 3,3106 Zellen/ml die notwendige Zellzahl für die
Präparation nur bei vollständiger Ernte der Zellkultur von annähernd
31 Litern erreicht (Abbildung III.18, Batch B, Zeitpunkt b, Kultivie-
rungsdauer 235 h). Während für die erste Teilcharge des aus dieser Pro-
duktion gewonnenen Rezeptors eine Verdünnung von 1:80 festgelegt
werden konnte, wurde die letzte Charge auf eine Verdünnung von 1:70
festgelegt. Dieses immer noch sehr gute Resultat ist unter Umständen
auf die nur knapp erreichte Zellzahl von 1,01011 Zellen zurückzufüh-
ren. In Abschnitt III.4.4 wird diese Thematik näher erläutert (fünfte und
sechste TSH-R-Charge).
Trotz der wesentlich verbesserten Verdopplungszeit im Hochzell-
dichtebereich von nur 0,88 Tagen konnte die Gesamtprozeßdauer nicht
verbessert werden. Die Gründe dafür sind in der zu geringen Zelldichte
nach der ersten Ernte zu finden. Bei einer Anfangszelldichte von unter
1,0106 Zellen/ml geht der Zeitgewinn der wiederholten Perfusions-
kultivierung verloren. Der Kulturverlauf der wiederholten Kultivierung
im Perfusionsmodus entspricht daher einem separaten einfachen Batch
im Perfusionsmodus.
Aus dem veränderten Vorgehen ergab sich ein Gesamtmediumver-
brauch von 186 Litern. Damit liegt der spezifische Mediumverbrauch
bei 0,93 ml/1,0106 Zellen. Die Gesamtdauer der Produktion betrug
30 Tage. Dies entspricht in etwa den Resultaten der ersten Pilotproduk-
tion.
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4.4 Vergleich der Rezeptorausbeuten und -qualitäten
Wie in Abschnitt II.6.4.4 beschrieben, wurde aus der gegebenen prozen-
tualen Bindung verschiedener Verdünnungen des TSH-R im Test-Assay
(% B0/T) die für die Assay-Produktion gültige Verdünnung extrapoliert.
Die Resultate der Probekopplung unterscheiden sich bei der Ver-
wendung von lyophilisierten Antikörperröhrchen (IV - InVivo inter-
ne Kontrolle mit 1:10 verdünntem TSH-R-Extrakt) und der optimalen
Kopplung auf frische Antikörperröhrchen im Rahmen einer TSH-R-
Röhrchen Produktion (WEK - optimale Kopplung, Wareneingangskon-
trolle BRAHMS mit 1:10 bis 1:50 verdünntem TSH-R-Extrakt).
Der finale Vergleich der Produktionsstrategien bezieht sich auf die
für die Produktion festgelegten Verdünnungen des TSH-R enthaltenden
Membranproteinextraktes. Zusätzlich wird in die Bewertung das jeweils
erzeugte Volumen einbezogen. Durch die Multiplikation von Extraktvo-
lumen und Verdünnungsrate ergibt sich das effektive Gesamtvolumen
für die Herstellung der mit TSH-R beschichteten Röhrchen.
Bei externen Produktionen mit serumhaltigem Medium in einem
Perfusionsprozeß (externe Zellrückhaltung mit TFF) wurde zunächst
Zellmasse produziert und eingefroren. Aus der Zellmasse wurde mit
dem gleichen Verfahren wie bei den anderen Produktionen TSH-R-
Extrakt hergestellt. Der Extrakt ergab bei der Kopplung für den inter-
nen Test der Rezeptorqualität eine Bindung von 15,3% B0/T (IV , 1:10).
Nach Abschätzungen auf der Grundlage von umfangreichen Vergleichs-
daten und einer erneuten Prüfung hätten aus den Zellen insgesamt 6 Li-
ter TSH-R-Extrakt mit einer Verdünnung in der Assay-Produktion von
1:12 hergestellt werden können. Daraus ergibt sich ein Kopplungsvo-
lumen von 72 Litern. Aufgrund der Verfügbarkeit von hochwertige-
ren Chargen wurde dieser Ansatz jedoch nur für Testzwecke verwendet
(Abbildung III.19, A). Dieses Resultat liegt unterhalb der Ergebnisse der
mit der serumfreien 100 Liter Produktion an der AG ZKT produzierten
Zellen von 19,2% B0/T (IV , 1:10). Der Rezeptorextrakt dieser Produk-
tion konnte mit einer Verdünnung von 1:20 in der Assay-Produktion
eingesetzt werden.
Im weiteren Verlauf wurden externe Produktionen mit dem bei der
AG ZKT entwickelten serumfreien Medium im Chemostatmodus vor-
genommen. Bei diesen Versuchen ergab sich eine schwankende Rezep-





































Abbildung III.19: Aus den Extraktvolumen und den Verdünnungsraten der
TSH-R-Extrakte für die Kopplung resultierende Kopplungsvolumen für die
Herstellung von mit TSH-R beschichteten Röhrchen. A: Perfusion mit externem
TFF-Modul. B1-B3: Chemostatkultivierung. C1-C6: finaler Produktionsprozeß
mit optimierter Produktaufarbeitung.
torqualität, die nicht den Erwartungen auf der Grundlage der Prozeß-
optimierung entsprachen. Für den Vergleich werden drei repräsentative
Produktionen herangezogen. Durch massive Probleme bei der Zentrifu-
gation und dem Zellaufschluß kam es zu einem mehrfachen Komplett-
verlust von Chargen. Es wurde auf die Einbeziehung dieser Fehlchar-
gen in die Produktionseffizienz verzichtet, da die Ausfälle hauptsäch-
lich durch Gerätemängel verursacht wurden. Bei der ersten Produktion
wurden 4,2 Liter Extrakt mit einem Wert von 23,9% B0/T (WEK, 1:10)
produziert. Der Rezeptor wurde in der Produktion mit einer Verdünnung
von 1:25 eingesetzt (B1).
Bei der zweiten Produktion im Chemostatmodus wurden 6,25 Li-
ter Extrakt mit 14,8% B0/T (WEK, 1:10) hergestellt. Aus der gering-
eren Bindung ergab sich für die Assay-Produktion eine Verdünnung
von 1:12,5 (B2). Auch die dritte Produktion konnte die relativ guten
Resultate der ersten Produktion nicht wiederholen. Es wurden 4,75 Li-
ter Extrakt mit einer Bindung von 18,1% B0/T (WEK, 1:10) erzeugt.
Daraus resultierte eine Verdünnung von 1:15 (B3). Die aus den Extrakt-
volumen und der Verdünnung resultierenden Gesamtvolumina für die
Assay-Produktion werden in Abbildung III.19 (B1-B3) mit den Ergeb-
nissen der anderen Produktionen verglichen.
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Die für die Produktaufarbeitung verwendete Durchlaufzentrifuge hat
eine Kapazitätsbegrenzung von ca. 1,01011 Zellen. Müssen mehr Zel-
len zentrifugiert werden, sind mehrere Läufe notwendig. Da der TSH-R
extrem temperaturempfindlich ist, müssen jedoch Standzeiten weitest-
gehend vermieden werden. Daher ist eine sichere Präparation nur bis zu
einer Zellzahl von 1,01011 Zellen möglich, die bei einem Erntevolu-
men von 20 Litern mit einer Zelldichte von 5,0106 Zellen/ml erreicht
wird. Diese Zelldichte kann sicher bei hohen Viabilitäten erreicht wer-
den.
Die Kombination des optimalen Kultivierungsprozesses mit einer
wesentlich verbesserten Produktaufarbeitung ermöglichte die Produk-
tion von TSH-R mit herausragender Qualität. Beim ersten wiederholtem
Batch im Perfusionsmodus wurden bei der ersten Ernte 3,45 Liter Ex-
trakt mit einer vorab gemessenen Bindung von 34,7% B0/T (IV , 1:10)
produziert. Auf der Grundlage dieses Ergebnisses wurden die Verdün-
nungsstufen für die Kopplung bei der Wareneingangskontrolle (WEK)
neu festgelegt.
Die im folgenden angegebenen Bindungen beziehen sich auf eine
Verdünnung des Extraktes von 1:50 für die Kopplung bei der TSH-R-
Röhrchen Herstellung im Rahmen der Wareneingangskontrolle (vorher
1:10). Eine Kopplung mit einer Verdünnung von 1:10 wurde bei der
Wareneingangskontrolle nicht mehr durchgeführt. Bei der für die Fest-
legung der Verdünnung in der Assay-Produktion vorgenommenen Kon-
trolle wurden 20,7% B0/T (WEK, 1:50) ermittelt. Es wurde eine Ver-
dünnung von 1:70 für die Produktion festgelegt. Das aus der Verdün-
nung und dem Extraktvolumen resultierende Kopplungsvolumen ist in
Abbildung III.19, C1 dargestellt.
Die zweite Teilcharge hatte ein Gesamtvolumen von 3,9 Litern. Die
Differenz ergibt sich aus den zwischenzeitlich minimierten Totvolumen
der Anlagen. Bei der Wareneingangskontrolle wurde eine Bindung von
20,9% B0/T (WEK, 1:50) ermittelt und die Verdünnung für die Pro-
duktion ebenfalls auf 1:70 festgelegt (resultierendes Kopplungsvolu-
men: Abbildung III.19, C2).
Für die abschließende Validierung des Produktionsprozesses wur-
den weitere TSH-R-Chargen produziert. Bei der dritten Teilcharge wur-
den 4,15 Liter Extrakt mit einer gemessenen Bindung von 22,2% B0/T
(WEK, 1:50) produziert. Aufgrund der nochmals erhöhten Bindung
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wurde für die Charge eine Verdünnung von 1:80 festgelegt (resultieren-
des Kopplungsvolumen: Abbildung III.19, C3). Entsprechend wurden
bei der vierten Teilcharge von 4,1 Litern Extrakt 22,3% B0/T (WEK,
1:50) gemessen und die gleiche Verdünnung festgelegt (resultierendes
Kopplungsvolumen: C4).
Bei einer gleichbleibenden Qualität des Extraktes (21,3% B0/T,
WEK, 1:50) konnte für die fünfte Teilcharge von 4,1 Litern eine gleich
hohe Verdünnung für die Produktion der TSH-R-Röhrchen festgelegt
werden (resultierendes Kopplungsvolumen: C5). Bei der letzten Pilot-
produktion wurden 4,2 Liter Extrakt produziert. Mit einer Bindung von
21,2% B0/T bei einer Verdünnung von 1:50 lag dieser Extrakt im Be-
reich der vorangegangenen Produktionen. Aufgrund etwas geringerer
Bindungswerte bei den höheren Verdünnungsstufen wurde bis zu einer
Prüfung in der Produktion zunächst eine Verdünnung von 1:70 festge-
legt (resultierendes Kopplungsvolumen: Abbildung III.19, C6). Nach
unseren Beobachtungen kann die etwas geringere Konzentration die-
ser Charge auf die nur knapp erfüllte Zellmenge von 1,01011 Zellen
bei gleichzeitiger Beibehaltung der für diese Zellzahl vorgeschriebe-
nen Menge Extraktionspuffers erklärt werden. In Verbindung mit einem
leicht erhöhten Gesamtvolumen des Extraktes ergab sich eine etwas ge-
ringere Rezeptorkonzentration.
Durch die Optimierung der Produktaufarbeitung konnte der Extrakt-
verlust durch Totvolumen der Geräte weitestgehend reduziert werden.
Ein Ausfall ganzer Chargen wurde trotz der identischen Geräte wie
bei den externen Produktionen im Chemostatprozeß durch Verbesse-
rung der Verfahrensweisen vermieden. Mit dem neuen Prozeß konn-
te TSH-R-Extrakt mit wesentlich verbesserter Qualität erzeugt werden.
Aufgrund der ähnlichen Qualitäten der Chargen wurde der Schritt von
einem unsicheren Rohstoff zu einem sicher produzierbaren Rohstoff
vollzogen.
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4.5 Erstellung von Standardverfahrensanweisungen
Die Resultate und Erfahrungen der Pilotproduktionen wurden für die
Erstellung der Standardverfahrensanweisungen verwendet. Ziel dieser
Dokumentation war eine möglichst einfache und praxisnahe Beschrei-
bung des Vorgehens bei der Produktion. Da im Rahmen dieser Verfah-
rensbeschreibungen alle Vorgehensweisen ab dem Auftauen der Zellen
bis zur Ernte mit abschließender Präparation exakt beschrieben wer-
den mußten, ergab sich eine umfangreiche Dokumentation aus mehre-
ren Herstellungsdokumenten und Standardverfahrensanweisungen.
Neben der Beschreibung der Standardverfahrensweisen wurde be-
sonderes Gewicht auf die Erfassung aller kritischen Parameter gelegt.
Die im Abschnitt III.3.5 beschriebenen Probleme bei der Handhabung
der Durchlaufzentrifuge konnten durch ein klar definiertes Vorgehen
komplett vermieden werden.
Ebenso bestand bei der Verwendung von nicht optimalen System-
komponenten (Verbindungsschläuche, Kühlbäder, Blasenfangflasche)
ein erhöhtes Risiko eines Produktionsausfalls. Für den festgelegten Pro-
duktionsprozeß wurden daher ausschließlich standardisierte und genau
festgelegte Module verwendet. Ein jeweiliger Um- und Neubau wur-
de grundsätzlich vermieden. Dies galt insbesondere für die Komponen-
ten der Fermenteranlage (Anstechgarnituren, Verbindungsschläuche).
Durch diese strikte Festlegung wurde zunächst ein höherer Materialauf-
wand notwendig. Durch eine Modularisierung der Komponenten (z.B.
Zulaufschlauch der Zentrifuge mit/ohne Blasenfangflasche und Druck-
messer mit Schnellkupplungen) konnte der Materialaufwand auf ein ak-
zeptables Maß reduziert werden.
Die genaue Einhaltung der festgelegten Vorgehensweisen reduzierte
durch die vollständige Vermeidung von Produktionsausfällen und den
geringeren Aufwand für ständige Umbauten die Gesamtkosten der Pro-
duktion.
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4.6 Zusammenfassung und Diskussion
Die Etablierung des optimalen Produktionsprozesses in der neuen Pro-
duktionsanlage war mit großem Aufwand verbunden. Bei der Pla-
nung und dem Aufbau des von den Standardsystemen abweichenden
Reaktorsystems wurden wiederholt Anpassungen des Anlagendesigns
notwendig. Einzelne Details der Anlage mußten noch nach der Liefe-
rung vor Ort an die ursprüngliche Planung angepaßt werden.
Während des Aufbaus der Fermenteranlage wurde die Produktaufar-
beitung in Hinblick auf die durch die Vorversuche gegebenen Erforder-
nisse angepaßt. Bei einer Beibehaltung des generellen Vorgehens der
Rezeptorpräparation konnte durch die Optimierung einzelner Verfah-
rensschritte eine bis zu 6-fache Verbesserung der Produktqualität erzielt
werden.
Für die Etablierung des Produktionsprozesses der Zellen wurden
nach dem Abschluß der Aufbauarbeiten Testkultivierungen durchge-
führt. Neben der abschließenden Optimierung der Prozeßführungsstra-
tegie (Perfusionsraten, Erntezelldichten, etc.), mußten vor allem die
Standardkultivierungsparameter validiert werden. Erst nach der Opti-
mierung des pH- und pO2-Reglerverhaltens und der Drehzahlen von
Rührer und Spinfilter konnten Resultate erreicht werden, die den Er-
gebnissen der Prozeßentwicklung entsprachen.
Während der Pilotproduktionen wurde die gesamte Verfahrenswei-
se für die Produktion von TSH-R überarbeitet und dokumentiert. Auf
Grundlage der Ergebnisse der ersten Pilotproduktion konnte ein strikt
festgelegtes Vorgehen für die folgenden Produktionen festgelegt wer-
den. Durch die Einhaltung dieser Verfahrensanweisung war die Repro-
duktion, bzw. sogar die Verbesserung der hervorragenden Ergebnisse
der ersten hausinternen Produktion möglich. Aufgrund der Standardi-
sierung der Verfahren konnten alle Verfahrensschritte von einem Ope-
rator durchgeführt werden. Dadurch wurde der Aufwand wesentlich re-
duziert und es konnten Fehlerquellen ausgeschlossen werden.
Bei drei Kultivierungen mit jeweils zwei Ernten für die Rezeptor-
präparation konnte der Gesamtprozeß validiert werden. Die Ergebnisse
der Produktionen waren die Voraussetzung für die Erstellung der Stan-
dardverfahrensanweisungen. Es wurden insgesamt 6 Chargen TSH-R-
Extrakt hergestellt, die sowohl von der Qualität als auch der Chargen-
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konsistenz die Erwartungen auf Grundlage der Vorversuche und der
externen Produktionen weit übertrafen. Der mit den drei Pilotproduk-
tionen produzierte Rezeptorextrakt deckt nach aktuellen Abschätzun-
gen den Gesamtbedarf an rekombinanten humanen TSH-R für 2 Jahre.
Durch den aufgrund der hohen Verdünnung möglichen Einsatz einer
TSH-R-Extrakt-Charge für mehrere Produktionen der mit TSH-R be-
schichteten Röhrchen wurde der Aufwand der Wareneingangskontrolle
und der Rezeptorprüfung für die Produktion wesentlich reduziert.
Der spezifische Mediumverbrauch war während der Prozeßentwick-
lung (2 Liter bis 20 Liter Reaktor) im Perfusionsmodus mit 1,44 -
1,78 ml/1,0106 Zellen mehr als doppelt so hoch als im Batch- oder
Chemostatmodus (0,87 und 0,83 ml/1,0106 Zellen). Bei den Pi-
lotproduktionen konnte der spezifische Mediumverbrauch jedoch mit
0,79 - 0,9 ml/1,0106 Zellen (siehe Abschnitt III.4.3) auf das Ni-
veau von Batch- und Chemostatmodus reduziert werden (siehe Ab-
schnitt III.2.4). Dadurch ergibt sich für alle durchgeführten Kultivie-
rungsprozesse (Batch, Chemostat, Perfusion) bei gleichen Mediumprei-
sen eine Egalisierung der Mediumkosten pro Zelle. Entscheidend ist
daher allein die wesentlich erhöhte Ausbeute von Zellen pro Zeit und
Reaktorvolumen (zeitlich-räumliche Ausbeute) und von Rezeptoren pro
Zelle im finalen Produktionsprozeß.
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5 Vergleich der verschiedenen Produktionsprozesse
Anhand des Vergleiches der Rezeptorausbeute- und qualität konnte
der neu entwickelte Produktionsprozeß als den anderen Prozessen weit
überlegen eingestuft werden. Zur Verdeutlichung der Verfahrensverbes-
serung soll im folgenden die Produktionszeit für den Jahresbedarf an
TSH-R und der damit verbundene Mediumverbrauch mit in den Ver-
gleich einbezogen werden. Die Produktionszeit beinhaltet den aufgrund
von Erfahrungen abgeschätzten Zeitbedarf vom Auftauen eines Kryo-
röhrchen bis zur finalen Ernte und Präparation des TSH-R. Für eine
exakte Vergleichbarkeit der Produktionsstrategien wurden die Produk-
tivitäten für alle Prozesse auf 30 Liter Reaktorvolumen normiert. Für
alle Produktionsstrategien wurde der gleiche Zeitbedarf für die Erstel-
lung der Vorkulturen angenommen.
Als Referenz dienen die Ergebnisse der Kultivierung mit serumhal-
tigem Medium in einem nicht optimierten Perfusionsprozeß (siehe Ab-
schnitt III.4.4). Die Rezeptorqualität bei dieser Produktion war unge-
fähr halb so gut, wie die der Produktion bei der AG ZKT im 100 Li-
ter Reaktor mit serumfreiem Medium (Abbildung III.20 und Abbil-
dung III.21, Prozeß A).
Des weiteren wurden die drei in Abschnitt III.4.4 erläuterten ex-
ternen Produktionen im Chemostatmodus zu einem dreifachen Batch
zusammengefaßt. Durch diese Zusammenfassung entfällt die jeweilige
Anzucht bis zum Beginn der Ernte beim zweiten und dritten Batch. Die
resultierenden Produktivitäten und der Mediumverbrauch spiegeln die
realen Verhältnisse wieder, da bei den externen Produktionen innerhalb
von 30 Tagen maximal drei Produktionen möglich waren. Bei weiteren
Ernten reduzierte sich die Rezeptorqualität merklich, oder es gab ander-
weitige Probleme (Abbildung III.20 und Abbildung III.21, Prozeß B).
Aus den Resultaten der externen Produktion konnte abgeleitet werden,
daß die Produktivität der Zellen bei einer über 30 Verdopplungen hin-
ausgehenden Kultivierung ohne Selektionsantibiotikum abnimmt. Da-
her sind auch mit verbesserten Verfahrensweisen im Chemostatmodus
nicht mehr als drei Ernten möglich.
Bei einem begrenzten Reaktorvolumen für die Etablierung eines
Produktionsprozesses muß die Gesamtproduktionszeit innerhalb ver-
nünftiger Grenzen liegen. Es ist unrealistisch, daß ein Prozeß durch-
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gehend ohne Unterbrechungen mehr als 6 Monate sicher durchge-
führt werden kann. Wenn aufgrund begrenzter Reaktorkapazitäten für
einen Prozeß eine mehrmonatige Prozeßzeit kalkuliert wird, besteht
durch möglicherweise auftretende Probleme das Risiko, den Jahresbe-
darf nicht decken zu können. Des weiteren erschwert die Durchfüh-
rung von so langen Prozessen die Verschachtelung mit anderen Pro-
duktionen. Eine abgeschätzte Prozeßzeit von 144 Tagen im Chemostat-
modus für die Produktion des Jahresbedarfs ist ebensowenig akzeptabel
wie eine Produktionszeit von 342 Tagen nach der ursprünglichen Pro-
duktionsmethode (Abbildung III.20, Prozeß A, B).
Da die neu etablierte Produktionsstrategie mit einem zweifachen
Batch im Perfusionsmodus gefahren wird, wurden entsprechend die je-
weils erste und zweite Teilernte zusammengefaßt. Dadurch ergeben sich
drei Hauptchargen (Zellkultivierungen) mit jeweils zwei Rezeptorchar-
gen (Abbildung III.20 und Abbildung III.21, Prozeß C1-C3). Grund-
sätzlich ist die Erweiterung des Produktionsprozesses auf mehr als zwei
wiederholte Kultivierungen im Perfusionsmodus denkbar, jedoch wurde























































































































































































Abbildung III.20: Abschätzung für den Zeitbedarf der Produktion des Jahres-
bedarfs an TSH-R. Bei dem Prozeß A wurde eine Perfusion mit externem TFF-
Modul etabliert. Der Prozeß B entspricht einer Chemostatkultivierung (drei
Ernten zusammengefaßt). Der optimale Perfusionsprozeß Prozeß C1-C3 mit je-
weils zwei Enten beinhaltet die ebenfalls optimierte Produktaufarbeitung.
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Nach den Ergebnissen der Rezeptoranalysen der Pilotproduktionen
kann der Jahresbedarf an TSH-R mit weniger als drei Rezeptorchargen
gedeckt werden. Unter Umständen kann bei einer dreifach wiederhol-
ten Prozeßführung der Jahresbedarf mit einer Kultivierung gedeckt wer-
den. Die Kultivierungsdauer der wiederholten Perfusionsproduktionen
mit jeweils zwei Ernten betrug ca. 10 Tage. Daher würde auch bei ei-
ner dreifachen Ernte die festgelegte maximale Kultivierungsdauer ohne
Selektionsantibiotikum (15 Tage) nicht überschritten werden. Die ur-
sprünglich beobachtete maximale Stabilitätszeit der TSH-R-Expression
von 30 Verdopplungen wird dabei bei weitem nicht erreicht.
Durch die Stabilität des TSH-R bei -80ÆC von mindestens 2 Jahren
ist alternativ die alternierende Durchführung von zwei bzw. einem Pro-






















































































































































































Abbildung III.21: Abschätzung der Mediumkosten der Produktion des Jah-
resbedarfs an TSH-R. Beim Prozeß A wurde eine Perfusion mit externen TFF-
Modul etabliert. Der Prozeß B entspricht einer Chemostatkultivierung (drei
Ernten zusammengefaßt). Der optimale Perfusionsprozeß Prozeß C1-C3 mit je-
weils zwei Ernten beinhaltet die ebenfalls optimierte Produktaufarbeitung.
Aus den Daten ergibt sich eine durchschnittliche Produktionszeit
von 38 - 56 Tagen für die Deckung des Jahresbedarfs. Somit konnten
neben der wesentlichen Verbesserung der Qualität und Chargenkonsi-
stenz des TSH-R-Extraktes auch die Kosten für die Bereithaltung der
Anlagen und der Aufwand der Prozeßführung wesentlich reduziert wer-
den.
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Ein wichtiger Faktor bei der Berechnung der Kosten eines Produkti-
onsprozesses sind neben den Aufwendungen für Anlagen und Personal
auch die Kosten von Verbrauchsmitteln. Bei der Produktion der Zellen
fallen hauptsächlich durch das Medium Kosten an.
Bei serumhaltigem Medium und den nicht optimalen Rezeptoraus-
beuten des ursprünglichen Verfahrens würden die abgeschätzten Medi-
umkosten mit ca. 36.000 Euro einen wesentlichen Anteil der Gesamtko-
sten für die Produktion des Jahresbedarfs ausmachen (Abbildung III.21,
Prozeß A).
Bei der Verwendung von serumfreiem Medium und den erzielten
höheren Rezeptorausbeuten im Rahmen der externen Chemostatkul-
tivierungen reduzierten sich die Gesamtkosten für Medium auf ca.
11.200 Euro (Abbildung III.21, Prozeß B).
Mit dem final optimierten Perfusionsprozeß konnte ein spezifischer
Mediumverbrauch in der Größenordnung von Batch- und Chemostat-
kultivierung erreicht werden (ca. 0,9 ml/1,0106 Zellen). Bei dem final
optimierten Prozeß spielen aufgrund der sehr hohen Rezeptorausbeuten
die Mediumkosten nur noch eine untergeordnete Rolle. Auf der Grund-
lage der drei Pilotproduktionen konnten Mediumkosten von 1.800 -
2.750 Euro für die Deckung des Jahresbedarfs berechnet werden (Ab-
bildung III.21, Prozeß C1-C3).
Durch die höheren Ausbeuten bei der Rezeptorpräparation werden
ebenfalls die nicht unwesentlichen Kosten der bei der Produktaufarbei-
tung verwendeten Puffer (Hepes, proteasefreies BSA, Protease Inhibi-
tor) verringert. Der Aufwand für die Prüfung der Rezeptorchargen und
der damit produzierten mit TSH-R beschichteten Röhrchen wurde we-
sentlich verringert.
Aus der Zusammenfassung der verringerten Prozeßzeit, der höheren
Chargenqualität und den verringerten Produktionskosten ergibt sich ein
Produktionsprozeß, der die Herstellung eines bisher kritischen Rohstof-





Bis zu dem Abschluß der hier beschriebenen Arbeiten war der rekom-
binante humane Rezeptor des schilddrüsenstimulierenden Hormons
(TSH-R) nicht als sicherer Rohstoff verfügbar. Entweder wurden wie
von Minich et al. beschrieben nur geringe Mengen pro Zelle expri-
miert [46], oder der Rezeptor hatte keine ausreichenden Bindungsei-
genschaften [39, 56].
In den bisherigen Versuchen wurde der rekombinante humane
TSH-R grundsätzlich in Expressionssystemen unter Verwendung von
Medium mit bis zu 10% fötalem Kälber Serum (FCS) produziert [5,53].
Die Expression lag im Bereich von 90.000 - 150.000 Rezeptoren pro
Zelle [85]. Die Kombination geringer Ausbeuten mit hohen Medium-
kosten machten diese Systeme nicht für die Rohstoffgewinnung prakti-
kabel. Erstmalig wurde mit der Zellinie K562 TSH-R [11] die Entwick-
lung eines Produktionsprozesses möglich.
Die Kultivierung der Zellinie K562 in serumfreien Medium wurde
bereits beschrieben. Diese Versuche hatten jedoch die Kontrolle des
Wachstumsverhaltens und der Ausdifferenzierung im Hinblick auf die
Therapie von Blutkrebs zum Ziel [30]. Bisher gab es keine Beschrei-
bung der Verwendung der Zellinie K562 für die Produktion rekom-
binanter Proteine. Durch die serumfreie Kultivierung konnte das von
Rowley et al. und Sakata et al. beschriebene Risiko einer Ausdifferen-
zierung dieser Zellinie durch unbekannte Bestandteile des Serums redu-
ziert werden [60,61]. Des weiteren ist der Einsatz von FCS bei Routine-
produktionen in Hinblick auf die BSE-Problematik als kritisch einzustu-
fen. Die im Produktionsmedium verwendeten spezifisch aufgereinigten
Proteine (Albumin, Insulin und Transferrin) bzw. chemisch definierten
Mediumkomponenten stellen in Hinblick auf die BSE-Problematik und
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die Forderung nach einer gleichbleibenden Mediumqualität eine we-
sentliche Verbesserung dar.
Die Produktivität der Zellen konnte mit dem serumfreien Medium
wesentlich verbessert werden. Die spezifische Anpassung der Medium-
rezeptur an die mit den Kultivierungssystemen variierenden Substrat-
verbrauchsraten war dafür eine wesentliche Voraussetzung. Eine Prü-
fung der Variabilität der zellspezifischen Verbrauchsraten in Abhängig-
keit vom Kultivierungssystem wäre auch in Hinblick auf das generel-
le Vorgehen bei Maßstabsvergrößerungen und dem Wechsel von Reak-
torsystemen interessant. Oftmals wird die Mediumoptimierung bereits
direkt nach der serumfreien Adaption abgeschlossen. Die sporadische
Kontrolle der Substratkonzentrationen kann zwar das Auftreten von Li-
mitierungen vermeiden, stellt jedoch nicht immer eine optimale Versor-
gung und damit Produktbildung sicher.
Mit dem Vorhandensein einer hochproduktiven Zellinie und eines
bedarfsoptimierten Mediums waren die Grundvoraussetzungen für die
Prozeßentwicklung vorhanden. In dem Produktionsprozeß mußte ein
optimales Wachstumsverhalten erzielt und eine Schädigung des TSH-R
vermieden werden. Wie von Misrahi und Milgrom [49] beschrie-
ben, existiert auf den Membranen von Schilddrüsenzellen ein 2,5 bis
3-facher Überschuß an TSH-R-Transmembrandomänen gegenüber den
extrazellulären Domänen. Es wurde die Hypothese einer Abspaltung
der extrazellulären Domäne mit Abgabe in den Blutstrom aufgestellt
(siehe auch [14, 77]). Durch die möglichst scherkraftarme Kultivierung
und den Einsatz von Pluronicr F68 zur Reduktion von Scherkräften
konnte eine Schädigung des TSH-R verhindert werden. Dabei spielte
die blasenfreie Begasung über dünnwandigen Silikonschlauch [34], die
scherkraftarme Rührung der Kultur und die schonende Zellrückhaltung
über einen interne Spinfilter [3, 25] eine entscheidende Rolle.
Der optimale Produktionsprozeß für K562 TSH-R ist eine Per-
fusionskultivierung mit einer zellspezifischen Perfusionsrate von
4 nl/(ZelleTag). Mit dieser Kultivierungsstrategie können weit über
die im Produktionsprozeß erreichten 5,5106 Zellen/ml hinausgehen-
de Zelldichten erzielt werden. Zur Zeit wird die Erntezellmenge und
damit auch die benötigte Zelldichte von der Kapazität der Produktauf-
arbeitung begrenzt. Bei einer weniger limitierten Produktaufarbeitung
können die benötigten größeren Zellmassen mit der im Rahmen dieser
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Arbeit neu aufgebauten Fermenteranlage und dem optimierten Prozeß
problemlos produziert werden.
Mit dem neu etablierten Produktionsprozeß ist es erstmalig gelun-
gen, rekombinanten humanen TSH-R in großen Mengen funktional zu
produzieren. Durch den optimierten Prozeß wurde neben der Reduktion
des Mediumverbrauchs vor allem der Zeitbedarf für die Produktion we-
sentlich reduziert. Dadurch wurden die Kosten für die Herstellung des
Jahresbedarfs an rekombinanten humanen TSH-R auf unter ein Achtel
der unter optimalen Bedingungen mit dem ursprünglichen Standardpro-
zeß veranschlagten Kosten gesenkt und die Produktion in einem 30 Liter
Reaktor möglich.
Neben der Verwendung des rekombinanten humanen TSH-R für die
Produktion des neuen Assaysystems [11] ist eine Verwendung in an-
deren Bereichen denkbar. Der Einsatz in anderen (automatisierten) As-
saysystemen ist bereits in der Entwicklungsphase. Generell wäre mit
den gewonnenen größeren Mengen TSH-R erstmals eine Strukturana-
lyse denkbar.
Für die sich schwierig gestaltende Produktion von funktionellem
membranständigen TSH-R ist mit den hier vorgestellten und vorab ver-
öffentlichten Resultaten [72, 73] erstmalig eine komplette Produktions-
strategie bis hin zu der Produktgewinnung verwirklicht worden. Der
Einsatz der serumfrei adaptierten Zellinie K562 für die Expression von
Rezeptorchimären wurde bereits angedacht. Durch die mit dem fina-
len optimierten Medium mögliche direkte Adaption von serumhaltigem
an serumfreies Medium und den komplett beschriebenen Produktions-
prozeß wird die Etablierung der Produktion neuer Rezeptorchimären
wesentlich vereinfacht. Grundsätzlich ist mit diesem System auch die
Produktion anderer komplexer (membranständiger) Proteine denkbar,
die bisher nicht zufriedenstellend hergestellt werden konnten.
Als Erweiterung zu den abgeschlossenen Arbeiten ist eine automa-
tische Anpassung der Mediumaustauschraten unter Zuhilfenahme einer
kontinuierlichen Meßgröße wie dem pO2-Reglersignal oder der Gluko-
semessung mit einer am Reaktor angeschlossenen Sonde denkbar.
Abschließend kann zusammenfassend festgehalten werden, daß aus-
gehend von einer nicht näher untersuchten hochproduktiven Zellinie
und ohne das Vorhandensein des notwendigen Wissens über die Pro-
duktion von TSH-R im Bioreaktor im Rahmen dieser Arbeit erfolgreich
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ein Gesamtprozeß für rekombinanten humanen TSH-R entwickelt, in
der neu aufgebauten Produktionsanlage etabliert und validiert wurde.
Durch die sichere Verfügbarkeit von rekombinantem humanem
TSH-R wurde die Produktion des neuen Assays für Autoantikörper ge-
gen den TSH-R möglich. Mit diesem Assay werden (seit 1999) auf-
grund der von 68,4% auf 98,2% erhöhten Sensitivität für Patienten mit
Morbus Basedow [63], wesentlich mehr Patienten vor der Ausprägung
der starken Symptome mit erheblichen Beeinträchtigungen (z.B. Her-
vortreten des Augapfels bis zur Erblindung) erkannt. Dies reduziert so-
wohl den Leidensdruck der Patienten als auch die Kosten für die Be-




Tabelle A.1: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Anfangsmedium.
Nicht von den Konzentrationen der Originalrezeptur von DMEM-Medium ab-






NaHCO3 3700 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907mg/l Merck
FCS 100,0 ml/l Biochrom
L-Glutamin 836 mg/l Merck
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
II Anhang A. Medium
2 Serumfreies Adaptionsmedium
Tabelle A.2: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Anfangsmedium.
Aminosäurekonzentrationen wurden nach den definierten Konzentrationen im
ursprünglichen Medium (DMEM + 10 ml/l MEM Nichtessentielle Aminosäu-
ren (Gibco) ohne Aminosäuren aus FCS) festgelegt. Nicht von den Konzentrati-
onen der Originalrezeptur von DMEM/F12-Medium abweichende Substanzen





Nut.Mix.Ham‘s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 3700 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Sigma
h. Transferrin 10 mg/l Bayer
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
HSA 2000 mg/l Bayer
Ethanolamin 3,054 mg/l Merck
L-Alanin 8,9 mg/l Serva
L-Asparagin 13,2 mg/l Merck
L-Asparaginsäure 13,3 mg/l Merck
L-Glutamin 836 mg/l Merck
L-Glutaminsäure 14,7 mg/l Merck
Glycin 37,5 mg/l Merck
Methionin 30 mg/l Merck
L-Serin 52,5 mg/l Merck
Tryptophan 16 mg/l Merck
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
3. Serumfreies Medium (1. Stufe) III
3 Serumfreies Medium (1. Stufe)
Tabelle A.3: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Medium der 1. Stufe.
Aminosäurekonzentrationen wurden nach den Substratverbrauchsraten bei ei-
ner Batchkultivierung mit serumhaltigem Medium im SuperSpinner angepaßt.
Nicht von den Konzentrationen im original DMEM/F12-Medium abweichen-






Nut.Mix.Ham’s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 3700 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907 mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Sigma
h. Transferrin 10 mg/l Bayer
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
HSA 650 mg/l Bayer
Ethanolamin 3,054 mg/l Merck
L-Alanin 4,45 mg/l Serva
L-Arginin HCl 147,5 mg/l Sigma
L-Asparagin 6,5 mg/l Merck
L-Asparaginsäure 6,65 mg/l Merck
L-Glutamin 557 mg/l Merck
L-Glutaminsäure 7,35 mg/l Merck
Glycin 18,75 mg/l Merck
L-Histidin HClH2O 55 mg/l Merck
L-Isoleucin 181 mg/l Serva
L-Leucin 170 mg/l Merck
L-Lysin HCl 180 mg/l Merck
L-Methionin 59 mg/l Merck
L-Phenylalanin 88 mg/l Serva
L-Serin 209 mg/l Merck
Fortsetzung nächste Seite
IV Anhang A. Medium
Fortsetzung Tabelle A.3
Substanz Konzentration Hersteller
L-Threonin 81 mg/l Serva
L-Tryptophan 38 mg/l Merck
L-Tyrosin 82 mg/l Merck
L-Valin 134 mg/l Merck
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
4. Serumfreies Medium (2. Stufe) V
4 Serumfreies Medium (2. Stufe)
Tabelle A.4: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Medium der 2. Stu-
fe. Aminosäurekonzentrationen wurden nach den Substratverbrauchsraten bei
Batchkultivierungen mit serumfreien Medium im SuperSpinner angepaßt.
Nicht von den Konzentrationen der Originalrezeptur von DMEM/F12-Medium






Nut.Mix.Ham’s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 2438 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907 mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Sigma
h. Transferrin 10 mg/l Bayer
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
BSA 500 mg/l Serva
Ethanolamin 15,27 mg/l Merck
L-Alanin 103 mg/l Serva
L-Arginin HCl 289 mg/l Sigma
L-Glutamin 400 mg/l Merck
L-Histidin HClH2O 55 mg/l Merck
L-Isoleucin 153 mg/l Serva
L-Leucin 198 mg/l Merck
L-Lysin HCl 180 mg/l Merck
L-Methionin 59 mg/l Merck
L-Phenylalanin 88 mg/l Serva
L-Serin 270 mg/l Merck
L-Threonin 81 mg/l Serva
L-Tryptophan 38 mg/l Merck
L-Tyrosin 98 mg/l Merck
L-Valin 134 mg/l Merck
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
VI Anhang A. Medium
5 Serumfreies Medium (3. Stufe)
Tabelle A.5: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Medium der 3. Stu-
fe. Aminosäurekonzentrationen wurden nach den Substratverbrauchsraten bei
Batchkultivierungen mit serumfreiem Medium im Bioreaktor mit Taumel-
rührer angepaßt. Nicht von den Konzentrationen der Originalrezeptur von
DMEM/F12-Medium abweichende Substanzen sind nicht aufgeführt. Geneti-





Nut.Mix.Ham’s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 2438 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907 mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Sigma
h. Transferrin 10 mg/l Bayer
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
BSA 500 mg/l Serva
Ethanolamin 15,27 mg/l Merck
L-Alanin 50 mg/l Serva
L-Arginin HCl 390 mg/l Sigma
L-Glutamin 453 mg/l Merck
L-Histidin HClH2O 55 mg/l Merck
L-Isoleucin 153 mg/l Serva
L-Leucin 198 mg/l Merck
L-Lysin HCl 180 mg/l Merck
L-Methionin 59 mg/l Merck
L-Phenylalanin 88 mg/l Serva
L-Serin 270 mg/l Merck
L-Threonin 81 mg/l Serva
L-Tryptophan 38 mg/l Merck
L-Tyrosin 98 mg/l Merck
L-Valin 134 mg/l Merck
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
6. Serumfreies Medium (4. Stufe) VII
6 Serumfreies Medium (4. Stufe)
Tabelle A.6: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Medium der 3. Stu-
fe. Aminosäurekonzentrationen wurden nach den Substratverbrauchsraten bei
Batchkultivierungen mit serumfreiem Medium im Bioreaktor mit Schrägblatt-
rührer angepaßt. Nicht von den Konzentrationen der Originalrezeptur von
DMEM/F12-Medium abweichende Substanzen sind nicht aufgeführt. Geneti-





Nut.Mix.Ham’s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 2438 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907 mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Sigma
h. Transferrin 10 mg/l Bayer
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
BSA 500 mg/l Serva
Ethanolamin 30,54 mg/l Merck
L-Alanin 57,915 mg/l Serva
L-Arginin HCl 389,795 mg/l Sigma
L-Asparagin 75,05 mg/l Merck
L-Asparaginsäure 46,59 mg/l Merck
L-Glutamin 453,07 mg/l Merck
L-Glutaminsäure 7,35 mg/l Merck
L-Glycin 18,75 mg/l Merck
L-Histidin HClH2O 83,852 mg/l Merck
L-Isoleucin 154,16 mg/l Serva
L-Leucin 209,89 mg/l Merck
L-Lysin HCl 219,18 mg/l Merck
L-Methionin 82,07 mg/l Merck
L-Phenylalanin 115,64 mg/l Serva
L-Serin 394,09 mg/l Merck
Fortsetzung nächste Seite
VIII Anhang A. Medium
Fortsetzung Tabelle A.6
Substanz Konzentration Hersteller
L-Threonin 119,10 mg/l Serva
L-Tryptophan 102,115 mg/l Merck
L-Tyrosin 150,388 mg/l Merck
L-Valin 140,295 mg/l Merck
Pluronicr F68 1000 mg/l Sigma
Geneticin G418 200 mg/l Gibco
7. Finales serumfreies Produktionsmedium IX
7 Finales serumfreies Produktionsmedium
Tabelle A.7: Gesamtkonzentrationen im serumhaltigen Produktionsmedium.
Aminosäurekonzentrationen wurden nach den Substratverbrauchsraten der An-
fangsbatche von Perfusionskultivierungen (Spinfilter) mit serumfreiem Me-
dium angepaßt. Nicht von den Konzentrationen der Originalrezeptur von
DMEM/F12-Medium abweichende Substanzen sind nicht aufgeführt. Geneti-





Nut.Mix.Ham’s F12 5310 mg/l Gibco
NaHCO3 2438 mg/l Merck
D-(+)-Glukose 4500 mg/l Merck
ß-Mercaptoethanol 3,907 mg/l Merck
b. Insulin 10 mg/l Biochrom
h. Transferrin 10 mg/l Biochrom
Na-Selenit 0,004 mg/l Sigma
BSA 500 mg/l Serva
Ethanolamin 45,81 mg/l Merck
L-Alanin 57,915 mg/l Serva
L-Arginin HCl 389,795 mg/l Sigma
L-Asparagin 150,1 mg/l Merck
L-Asparaginsäure 93,17 mg/l Merck
L-Glutamin 730,75 mg/l Merck
L-Glutaminsäure 7,35 mg/l Merck
Glycin 18,75 mg/l Merck
L-Histidin HClH2O 83,852 mg/l Merck
L-Isoleucin 190,24 mg/l Serva
L-Leucin 255,801 mg/l Merck
L-Lysin HCl 255,71 mg/l Merck
L-Methionin 82,0655 mg/l Merck
L-Phenylalanin 115,64 mg/l Serva
L-Serin 525,45 mg/l Merck
Fortsetzung nächste Seite
X Anhang A. Medium
Fortsetzung Tabelle A.7
Substanz Konzentration Hersteller
L-Threonin 131,01 mg/l Serva
L-Tryptophan 102,115 mg/l Merck
L-Tyrosin 150,3877 mg/l Merck
L-Valin 152,295 mg/l Merck
Pluronicr F68 1000 mg/l Sigma
Pen/Strep 50 mg/l Gibco
Geneticin G418 200 mg/l PAA
8 Medium für die Kryokonservierung
Tabelle A.8: Für die Kryokonservierung wurde das jeweils aktuelle Me-
dium verwendet. Durch Zugabe von DMSO wurde eine Konzentration von
10% DMSO eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
Kultivierungsmedium 900 ml/l –
DMSO 100 ml/l Merck
9 Vitaminkonzentrat
Tabelle A.9: Konzentrationen der Substanzen im Vitaminsupplement.
Substanz Konzentration Hersteller
Biotin 4 mg/l Sigma
Pantothenat 4 mg/l Sigma
Cholinchlorid 4 mg/l Sigma
Pyridoxin 4 mg/l Sigma
Riboflavin 1 mg/l Sigma
Thiamin 4 mg/l Sigma
Ascorbinsäure 20 mg/l Sigma
Anhang B
Puffer
1 Hanks Puffer ohne NaCl
Tabelle B.1: Konzentrationen der Substanzen im Hanks-Puffer. Es wurde mit
1M NaOH ein pH-Wert von 7,4 eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
KCl 0,400 g/l Merck
Na2HPO42H2O 0,060 g/l Merck
KH2PO4 0,060 g/l Merck
MgSO47H2O 0,100 g/l Merck
CaCl22H2O 0,185 g/l Riedel de Haen
Glukose 1,000 g/l Merck
Phenolrot 0,010 g/l Merck
NaHCO3 0,350 g/l Seromed
MgCl26H2O 0,100 g/l Merck
BSA 2,0 g/l Sigma
Sukrose 95,82 g/l Sigma
Hepes 4,82 g/l Roth
XII Anhang B. Puffer
2 Waschpuffer
Tabelle B.2: Konzentrationen der Substanzen im Waschpuffer für die Zellprä-
paration. Es wurde mit 10M NaOH ein pH-Wert von 6,8 eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
Hepes 11,92 g/l Roth
NaCl 2,92 g/l Merck
3 Extraktionspuffer
Tabelle B.3: Konzentrationen der Substanzen im Extraktionspuffer für die
Zellpräparation. Es wurde mit 10M NaOH ein pH-Wert von 6,8 eingestellt.
Nach der Extraktion wurde der Extrakt mit 10%iger-BSA-Lösung (protease-
freies BSA von Sigma in Reinstwasser) auf eine Endkonzentration von 1%
BSA eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
Hepes 23,84 g/l Roth
Triton X-100 20 g/l Sigma
Protease Inh. Mix 10 Stück/l Roche
4 Kopplungspuffer
Tabelle B.4: Konzentrationen der Substanzen im Kopplungspuffer für die Re-
zeptorkopplung. Es wurde mit 1M NaOH ein pH-Wert von 7,5 eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
Hepes 23,84 g/l Roth
Triton X-100 5 g/l Sigma
proteasefreies BSA 5 g/l Sigma
5. Absättigungslösung XIII
5 Absättigungslösung
Tabelle B.5: Konzentrationen der Substanzen in der Absättigungslösung für
die Rezeptorkopplung. Es wurde mit 1M NaOH ein pH-Wert von 6,5 einge-
stellt.
Substanz Konzentration Hersteller
Hepes 11,9 g/l Roth
Triton X-100 1,0 g/l Sigma
proteasefreies BSA 5 g/l Sigma
Karion 30 g/l Sigma
6 CMF-PBS
Tabelle B.6: Konzentrationen der Substanzen in der CMF-PBS (engl. calci-
um magnesium free phoshate buffered saline). Es wurde ein pH-Wert von 7,2
eingestellt.
Substanz Konzentration Hersteller
NaCl 8 g/l Merck
KH2PO4 0,2 g/l Merck
KCl 0,2 g/l Merck







AG ZKT Arbeitsgruppe Zellkulturtechnik,
Technische Fakultät, Universität Bielefeld
ATCC American Type Culture Collection
ATP Adenosintriphosphat
BBI B. Braun Biotech International, Melsungen
BRAHMS BRAHMS DIAGNOSTICA GMBH,
Hennigsdorf




CHO Chinese Hamster Ovary (Zellinie)
CMF-PBS Calcium Magnesium Free -
Phoshate Buffered Saline
DCU digitale Steuereinheit (engl. digital control unit)





et al. et alii (und andere)
F unkonjugiertes FITC
FCS fötales Kälber Serum (engl. fetal calf serum)
FITC Fluorescinisothiozyanat
FSH Follikel stimulierendes Hormorn
(engl. follicle stimulating hormone)
XVI Anhang C. Abkürzungsverzeichnis
GDP Guanosin-5’-diphosphat
GPCR G-Protein gekoppelter Rezeptor
(engl. G-protein coupled receptor)
GTP Guanosin-5’-triphosphat
Ham’s F12 Ham’s F12 Medium
HeLa Henrietta Lacks (Zellinie)
Hepes [4-(2-Hydroxyethyl)-piperazino]-ethansulfonsäure
HPLC Hochleistungsflüssigkeitschromatographie
(engl. high performance liquid chromatography
HSA Humanes Serumalbumin










NAD Nicotinamidadenindinucleotid (oxid. Form)




RPMI Roswell Park Memorial Institute Medium
RT Raumtemperatur
spez. spezifisch
TRAk TSH Rezeptor Antikörper
TSH schilddrüsenstimulierendes Hormon
(engl. thyroid stimulating hormone)
TSH (radioaktiv) markiertes bovines TSH
TSH mit FITC markiertes bovines TSH
TSH-R Rezeptor des schilddrüsenstimulierenden Hormons
(engl. TSH-receptor)
T3, T4 Trijodthyronin, Tetrajodthyronin
ZKF Zellkulturflaschen


























a spezifische Oberfläche [m 1]
B TSH-Bindung eines Standards [min 1]
B0=T prozentuale TSH-R-Bindung [%]
Bq Becquerel [Kernumwandlungen/s]




cpm Zählung pro Minute
(engl. counts per minute)
[m 1]
cs Substratkonzentration [mg/l]
c Gelöstsauerstoffkonz. in der
Flüssigkeit bei Luftsättigung
[mg/l]
D Dynamik der Standardreihe [%]
Da Dalton [1,6610 24g]
DM Mediumdurchsatz [d 1]
IC Intercept der Standardreihe [IU/l]
IU Internationale Einheiten
(engl. international units), z.B.
Substratumsatz eines Enzyms
[mol]
kDa Kilodalton [1000 Da]
Kdiss Dissoziationskonstante [mol/l]
kL Stoffübergangskoeffizient [m/h]
kLa volumetrischer Stoffüber- [h 1]
gangskoeffizient
NL Normliter [l]
OT R Sauerstoffübertragungsrate [mg/(lh)]
(engl. oxygen transfer rate)
XX Anhang D. Symbol- und Einheitenverzeichnis
OUR Sauerstoffaufnahmerate [mg/(lh)]
(engl. oxygen uptake rate)
pH negativer Zehnerlogarithmus
der H+-Ionenkonzentration
pO2 Sauerstoffpartialdruck [% von c]
ppm Teile pro Million








t Zeit (engl. time) [d], [h], [min], [s]
T Temperatur [ÆC ]




TSHF Konzentration des freien TSH [mol/l]
TSH-RB Konz. des gebundenen TSH-R [mol/l]
TSH-RF Konz. des freien TSH-R [mol/l]
TSH-RT Gesamtkonz. des TSH-R [mol/l]
TSHT Radioaktivität des Tracers [min 1]
U pm Umdrehungen pro Minute [min 1]
V Kulturvolumen [m3]
x Lebendzelldichte [Zellen/l]
X Absolute Lebendzellzahl [1x106 Zellen]
    !Bq cpm Umrechnungsfaktor [60(cpm/Bq)]
    !µCi Bq Umrechnungsfaktor [3,7104(Bq/µCi)]
      !µg molT SH Umrechnungsfaktor [(31010) 1(µg/mol)]
µ spezifische Wachstums- [d 1]
geschwindigkeit
φ reale Zählausbeute [(min200 µl) 1],
[(minl) 1]
ρ Konzentration [µg/l], [mol/l]
σ spezifische Radioaktivität [µCi/µg], [(minµg) 1]
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